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Resumen 
En este proyecto se pretende evaluar las tecnologías de membrana, de nanofiltración (NF), 
Ósmosis Inversa (OI) y Electrodiálisis Reversible (EDR) para la potabilización de aguas 
salobres. Particularmente, el estudio se centra en las posibilidades de la NF como una 
tecnología eficaz en la eliminación de los principales compuestos disueltos no deseados como 
la salinidad,  microcontaminantes orgánicos e inorgánicos (pesticidas, fosfatos, nitratos…) y 
por último la materia orgánica disuelta (DOM) y las especies ( Br-, I-, F-) que favorecen la 
formación de productos de desinfección (trihalometanos), los cuales son altamente 
perjudiciales para la salud. 
Sin embargo, la ausencia de un modelo decisivo de predicción del transporte de especies no 
deseadas en NF resulta limitante en el desarrollo de esta técnica a escala industrial. De este 
modo, con el fin de evaluar la NF se realizaron experimentos con sales de NaCl y de MgCl2, 
llevados a cabo en un módulo (GeOsmonics) de laboratorio de membrana plana que trabaja 
en velocidad de flujo cruzado, mediante la membrana de nanofiltración NF270. Los resultados 
obtenidos se utilizaron para la validación del solution-difusion film model (SDFM) desarrollada 
recientemente. 
Además se  estudió la situación actual de potabilización de agua del río Llobregat en el área 
metropolitana de Barcelona, realizada en las Estaciones de Tratamiento de Agua Potable 
(ETAP’s) de San Joan dEspí y Abrera, proponiendo a su vez posibles alternativas como la NF 
 además de la OI y la EDR mediante su evaluación de costes. 
También se evaluó técnicamente la NF, OI y EDR. Cabe destacar que  la NF además de un 
elevado rechazo de especies divalentes de hasta el 95%, también elimina eficazmente la 
materia orgánica y los compuestos inorgánicos, compitiendo con la OI  a nivel de calidad del 
producto pero con inferior consumo de energía, haciendo de la NF una técnica  eficaz y 
económica. La EDR resulta nula en la eliminación de materia orgánica.  
Finalmente, se observó que los resultados experimentales con la membrana NF270 se 
ajustaban al  modelo Solution-Difusion Film Model (SDFM). También se obtuvo un rechazo 
superior para la sal con un ión divalente (Mg2+) respecto la sal monovalente de NaCl, aspecto 
que convierte a la NF en una tecnología muy adecuada para su utilización en la eliminación de 
iones divalentes. 
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1. Glosario 
 
AOC: Carbono orgánico asimilable  
BDOC: Carbono orgánico biodegradable  
CETAQUA: Centro Tecnológico del Agua 
DOM: Materia orgánica disuelta  
DSPM: Donnan Steric Partioning Pore model  
EDR: Electrodiálisis reversible  
ENP: Ecuación de Nernst Planck ampliada  
ETAP: Estación de tratamiento de agua potable  
FM: Modelo de película  
GAC: Carbón activo granular  
Jv: Flujo permeado 
Kw: Permeabilidad del agua pura  
MCL: Nivel de contaminante máximo  
MF: Microfiltración  
NF: Nanofiltración  
NOM: Materia orgánica natural  
OI: Ósmosis inversa  
ONU: Organización de las Naciones Unidas  
PDA: Subproductos de desinfección  
Qc: Caudal de concentrado 
SD: Solution-Diffusion  
SDFM: Solution-Diffusion Film model  
SJD: Sant Joan Despí  
SK: Modelo de Spiegler - Kedem  
TDS: Sólidos disueltos totales  
THMs: Trihalometanos  
TMP: presión transmembrana 
TMS: Modelo de Theorell i Meyers i Sievers  
TWP: Precio total del agua ( Total Water Price) 
UF: Ultrafiltración  
USEPA: Agencia de Protección Ambiental de los EUA  
WHO: World Health Organization 
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2. Prefacio 
2.1. Origen del proyecto 
El presente proyecto final de carrera está incluido dentro del proyecto PERMEAR (Integración 
de procesos de extracción reactiva y de membrana en la eliminación de compuestos no 
deseados en etapas de potabilización de aguas superficiales), financiado por la Comisión 
Interministerial de Ciencia y Tecnología (CICYT - MEC) dentro del Programa de Procesos 
Químicos. Se realiza en el Departamento de Ingeniería Química de la ETSEIB (UPC). 
En la actualidad, la ciencia y tecnología de membranas ocupan un lugar dominante en la 
desalación de agua como solución al problema de la deficiencia de agua potable en muchas 
partes del mundo. Este éxito es debido a su  elevada eficiencia, economía y respeto del medio 
ambiente. Estas tecnologías mejoran continuamente y disminuyen sus costos unitarios. Para 
que esto siga ocurriendo, es vital  la futura investigación en estas tecnologías, obteniendo así, 
 una garantía de agua potable en gran parte de la población mundial.      
2.2. Motivación 
El fenómeno de la contaminación de las aguas está determinado por el crecimiento 
demográfico y por la actividad industrial, agraria y ganadera del hombre. A la vez, estas 
actividades son las que tienden a satisfacer las exigencias de la sociedad actual. De este 
modo, la problemática de la disponibilidad de agua de calidad es de enorme interés. 
El agua  del río Llobregat, el cual abastece gran parte de la ciudad de Barcelona y el área 
metropolitana tiene una gran carga de contaminación salina, de nitratos y pesticidas entre 
otros. El PFC responde a una línea de investigación centrada en las tecnologías de 
membrana, en particular la Nanofiltración (NF), la Ósmosis inversa (OI)  y la electrodiálisis 
reversible (EDR) para la potabilización del agua salobre con un cumplimiento de los niveles de 
contaminantes permitidos cada vez más estrictos fijados por  la normativa europea, que no se 
alcanzan con los tratamientos convencionales. 
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3. Introducción 
3.1. Objetivos del proyecto 
El principal objetivo del proyecto es la evaluación de la NF y la OI como técnicas  para la 
desalobración de agua, en particular del río Llobregat. Para lograr este objetivo se hace 
necesario el estudio experimental con membranas de NF, debido a la ausencia de un modelo 
teórico decisivo que determine las tasas de rechazo versus  sus flujos transmembrana. 
También se estudian los resultados obtenidos mediante las tecnologías de membrana 
utilizadas en las ETAP’s de la zona de Barcelona que tratan el agua del río  Llobregat  y se 
investigó la Nanofiltración como posibles alternativas a las tecnologías aplicadas actualmente, 
comparando su eficiencia y coste. 
3.2. Alcance del proyecto  
El estudio del presente proyecto se realiza mediante la membrana NF270  con dos soluciones 
salinas sintéticas. Sin embargo, a largo plazo, el proyecto PERMEAR sigue evolucionando en 
el estudio de otras membranas de NF y OI a baja presión, con disoluciones sintéticas y agua 
real del río Llobregat, para evaluar la eficiencia de estas membranas  y la consiguiente 
implantación a escala real de estos procesos.  
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4. Revisión del estado del arte de desalobración de 
aguas salobres superficiales en la potabilización de 
agua 
4.1. Introducción  
Los procesos de desalinización se llevan a cabo principalmente mediante la destilación y  
mediante técnicas de membrana. Las tecnologías utilizadas actualmente para la desalobración 
a escala industrial se pueden clasificar a rasgos generales en las siguientes categorías (G.L. 
Amy et al 1990): 
-
 Procesos térmicos: Multi-Flash (MSF), Evaporación de Múltiple Efecto (MEE) y 
Compresión Mecánica de Vapor (MVC). 
-
 Tecnologías de  Membrana: Microfiltración (MF), Ultrafiltración (UF), Ósmosis 
inversa (O), Nanofiltración (NF) y Electrodiálisis Reversible (EDR). 
Los procesos térmicos tienen un coste medioambiental más elevado que los procesos de 
membrana, debido principalmente a dos factores(G. Fiorenza et al., 2003).. El primer aspecto 
es el consumo superior de combustible.
 
Referente al segundo aspecto,  la descarga de 
salmuera, en los métodos térmicos se produce a una temperatura 10ºC más caliente que la 
alimentación debido al empleo de calefacción, hecho que afecta negativamente a los 
ecosistemas (B.Van der Bruggen., et al 2002). Además son más caros por la gran cantidad de 
combustible requerido para vaporizar el agua salada.  
Así,  las plantas de evaporación han sido sustituidas por sistemas de membranas en todo el 
mundo para los procesos de desalación.
 
La ingeniería fácil y el consumo de energía 
relativamente bajo de estas tecnologías  en comparación a la evaporación, es una de las 
razones de este éxito. Además, el aumento de los vertidos domésticos e industriales lleva a un 
aumento de la salinidad  y la presencia de nuevos contaminantes en las fuentes de agua 
dulce. En consecuencia, los  procesos de separación por membranas han mostrado  un gran 
potencial para el tratamiento de las aguas a nivel mundial,  mediante el cumplimiento de una 
legislación cada vez más estricta en materia de calidad del agua potable y  en las descargas 
permisibles de aguas residuales y emisiones a la atmósfera relacionadas con la entrada de 
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energía requerida en el proceso (A.Sagle et al., 2004). La MF, UF, NF, OI y EDR han sido 
utilizadas progresivamente para el tratamiento de aguas y aguas residuales  a fin de eliminar 
los sólidos en suspensión y reducir la salinidad, el contenido de materia orgánica e inorgánica.  
En los procesos de desalinización de aguas salobres se puede hacer la siguiente distinción 
(C.Fritzmann et al., 2006) según la fuerza de transporte. Un grupo son los procesos de presión 
(MF, UF, NF y OI)  que utilizan  la diferencia de presión entre la alimentación y el lado del 
permeado como motor para transportar el disolvente a través de la membrana. Las partículas 
y los componentes disueltos son parcialmente retenidos basándose en características tales 
como el tamaño, forma y carga.  Otro grupo son los procesos eléctricos (EDR), los cuales se  
basan en el trasporte de iones a través de las membranas de intercambio iónico bajo la 
influencia de un campo eléctrico.  
Pasar de la MF a la UF y de la NF a la RO, implica un aumento de la resistencia hidrodinámica 
y por consiguiente, es necesario una mayor fuerza impulsora. Por otra parte el  flujo de 
producto a través de la membrana y el tamaño de las moléculas que se retienen disminuye. 
En la Tabla 4.1 se dan los valores típicos de presiones aplicadas y los flujos obtenidos
 
(B.Van 
der Bruggen et al 2003): 
Tabla 4.1: Peso molecular de corte, gama de flujo y la presión utilizada en MF, UF, NF y 
RO (B.Van der Bruggen et al., 2003) 
En la Tabla 4.1 se muestra la capacidad de separación de los procesos de membrana por 
presión de forma genérica, según el peso molecular de corte.  
Muchos autores han comprobado la aplicación de la NF  y la OI para reducir altamente las 
Proceso de 
Membrana 
Rango de 
operación         
(bares) 
Rango permeabilidad 
hidráulica                   
(l/h.m2.bar) 
Peso molecular de Corte 
  (Da) 
MF 0,1 – 2 >1000 >106 
UF 1 – 5 10 – 1000 1000 – 30.000 
NF 3 – 20 1,5 – 3 200 - 1000 
OI 5 - 120 0,05 – 1,5 <200 
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sustancias no deseadas en el agua potable, los sólidos disueltos (TDS), salinidad (Na+ y Cl-), 
dureza ( Ca2+, Mg2+, SO42- y PO42-),  nitratos (NO3-), cianuros (CN-), fluoruros (F-), arsénico 
(As), metales pesados,  color y compuestos orgánicos, por ejemplo,  carbono orgánico total 
(TOC), la demanda biológica de oxígeno (DBO),  la demanda química de oxígeno (DQO), los 
trihalometanos (THM), el  potencial de formación de trihalometanos (THMFP), y pesticidas, 
además de  la eliminación de bacterias, virus, turbidez de las aguas superficiales, 
subterráneas y agua de mar (M.D. Afonso et al., 2004; S.A. Avlonitis et al., 2002; 
J.Bbohdziewiez et al., 1999; R. Rautenbach et al., 1990). 
Para alcanzar unos valores adecuados, que en ocasiones son incluso más estrictos que los 
que dicta la legislación, ya que éstos pueden dar unas propiedades organolépticas no 
deseadas al paladar del consumidor; se  aplican los tratamientos de membrana. Además se 
logra la eficiente eliminación de contaminantes que no se consigue con los tratamientos 
convencionales. Por dichas razones, existe la preocupación de  potenciar el desarrollo de las 
tecnologías de membrana con el fin de asegurar el abastecimiento de agua. Concretamente, 
la NF, la OI y la EDR, dentro de las tecnologías de membrana, son las más eficaces en la 
eliminación de todo tipo de contaminantes. En la Tabla 4.2 quedan expuestas las técnicas 
usadas según algunas de las aplicaciones prácticas  más comunes en el tratamiento de las 
aguas salobres. 
Tabla 4.2: Aplicaciones  de la NF, OI y EDR en la desalobración de aguas salobres 
Este trabajo se centra particularmente en el análisis de las tecnologías de membrana OI, EDR 
y NF para la potabilización de agua salobre, que a su vez son las más importantes en el 
Aplicación Tecnología 
Si el objetivo es agua ultrapura OI 
Si sólo se necesita ablandar NF 
Si la salinidad del agua > 3.500 mg/l OI 
Si la recuperación de agua está  limitada por CaCO3, CaSO4, BaSO4 o Silice EDR 
Si la OI o NF requieren un   pretratamiento exhaustivo EDR 
Si se necesita la eliminación de orgánicos disueltos OI o NF 
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sector. Además, se estudia especialmente las posibilidades de  la nanofiltración como una 
tecnología con ventajas económicas y ambientales respecto las otras tecnologías de 
membrana, obteniendo  una calidad final del agua de la pureza deseada. 
4.2. Principales componentes no deseados en las aguas 
salobres superficiales 
Debido  a  múltiples factores externos, como la actividad industrial y ganadera, los cauces de 
agua superficiales se ven contaminados por sustancias no deseadas en el uso del agua para 
el consumo humano ya que pueden ser  nocivos para la salud en función de  su 
concentración. Las principales categorías son: salinidad, contaminantes inorgánicos y 
orgánicos. 
4.2.1. La salinidad 
La salinidad es la cantidad de sales disueltas. Existen cuatro  principales  categorías del agua 
según la salinidad: salmuera (> 50.000 mg / l), solución salina o agua de mar (30.000-50.000 
mg / l), agua salobre  (500-30,000 mg / l) y  agua dulce (<500 mg / l) (El-Manharawy et al  
2001).  Las principales especies que causan la salinidad son el cloruro de sodio, magnesio y 
calcio; sulfatos y bicarbonatos. De no someter al agua a los tratamientos adecuados para  
eliminación de su salinidad, el consumo de agua  con una concentración superior al la 
recomendada puede provocar diversos trastornos. Por ejemplo, los niveles de sulfato de 
magnesio y sulfato de sodio  por encima de 250 mg / l en el agua potable puede producir un 
efecto laxante . El exceso de sodio puede afectar a las dietas pobres en sodio y  a las mujeres 
embarazadas. Por otra parte, las propiedades organolépticas deben tenerse en consideración: 
los altos niveles de sólidos disueltos totales pueden causar un sabor desagradable para el 
agua potable. El cloruro, en particular, tiene un umbral de sabor bajo,(EPA, 2004). 
4.2.2. Materia Orgánica 
La Materia Orgánica Natural  (NOM), disuelta o en forma de partículas se encuentra en todas 
las fuentes de agua. Se estableció una clasificación de la materia organica (WHO Water 
Guideline, 2008):  
-
 Contaminantes orgánicos químicos: hidrocarburos, el cloroformo y el metano, 
halogenados, disolventes halogenados y disolventes genéricos orgánicos (por 
ejemplo, benceno, acetona, fenoles, entre otros). Este grupo también contiene los 
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microcontaminantes orgánicos como los pesticidas, hormonas, productos 
farmacéuticos y productos químicos industriales, cuya presencia en el agua 
superficial ha  crecido debido a su aumento de la producción y el consumo. 
-
 Contaminantes microbiológicos: microorganismos patógenos responsables de 
enfermedades que causan daños a la salud humana: protozoos, hongos, bacterias 
y virus.  
La OMS clasifica la materia de contaminantes orgánicos en el agua en tres grupos principales, 
los  compuestos orgánicos, los pesticidas y desinfectantes y los subproductos de desinfección, 
y  con un nivel máximo de contaminante (MCL) para cada contaminante en la Guidelines for 
Drinking-water Quality WHO (2008) i en la USEPA (2004) 
Históricamente, algunos pesticidas y desinfectantes eran reconocidos como ejemplos de 
sustancias pertenecientes al agua  difíciles de eliminar. Recientemente, los productos 
farmacéuticos y de higiene personal (PPCP) y los disruptores endocrinos en particular (EDC) 
se consideran como contaminantes emergentes, lo que significa que no están regulados o 
están en proceso de regularización (D. Barcelo et al., 2003). Los EDC’s (por ejemplo, 
pesticidas, sufactantes, ftalatos, hormonas…) y los PPCP’s  (por ejemplo,  antibióticos, 
analgesicos, cremas….) son contaminantes ambientales que, en concentraciones muy 
pequeñas pueden afectar a los organismos acuáticos y la fauna silvestre.  
Una consecuencia no deseada de  la materia orgánica en el agua es el crecimiento 
bacteriano.  En muchos sistemas de distribución, se supone que el nivel de materia orgánica 
biodegradable (MOB) es el nutriente limitante para el crecimiento bacteriano (M.W. 
LeChevallier  et al., 1991) . Existe una gran preocupación con la proliferación bacteriana en un 
sistema distribución de agua potable debido a la degradación de la calidad del agua de 
distribución, la aceleración de la corrosión de las tuberías, y otros efectos indeseables. 
El proceso más común para eliminar contaminantes microbiológicos es la dosificación de 
desinfectantes, los principales son el cloro, la cloramina y el dióxido de cloro. Cuando se 
adicionan los desinfectantes  con presencia de materia orgánica o componentes inorgánicos 
como el ión bromuro (Br-), ioduro (I-) o fluoruro (F-), reaccionan entre sí originando los 
subproductos de desinfección (PDA) que son altamente nocivos para la salud (Environmental 
Health Criteria 216, 2004). 
En la formación de los PDA influyen la calidad del agua (por ejemplo, el carbono orgánico 
total, el bromuro, el pH, la temperatura, el amoníaco y la alcalinidad por carbonatos) y las 
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condiciones del tratamiento (por ejemplo, la dosis y el tipo de desinfectante, el tiempo de 
contacto, la eliminación de la materia orgánica natural antes de la aplicación del desinfectante, 
la adición previa del desinfectante). Si se usa el cloro como desinfectante los SPD que se 
forman por orden de predominio son los siguientes: trihalometanos (THM), ácidos haloacéticos 
(AHA), haloacetonitrilos (HAN), halocetonas, hidrato de cloral y cloropicrina.  
Los principales THM’s que causan preocupación son el Cloroformo, Bromoformo, 
Bromodiclorometano y Clorodibromometano (S. E. Hrudey;  2009). Según el RD 140/2003, el 
valor máximo permitido de THMs como suma de Bromodiclorometano, Bromoformo, 
Cloroformo  y Dibromoclorometano para el agua potable es de 100 µg/l. Si se desea evitar el 
tratamiento del agua habrá que proteger y controlar las fuentes, ya que no es posible eliminar 
los PDA tras su formación en el caso de los PDA orgánicos, mientras que el bromato (PDA 
con desinfección mediante ozono)  y el clorito ( PDA con desinfección mediante dióxido de 
cloro) se pueden eliminar con carbono activado o agentes reductores.  
4.2.3. Solidos disueltos 
La determinación de sólidos disueltos totales (TDS)  mide específicamente el total de 
residuos sólidos filtrables (sales y residuos orgánicos). El agua de lluvia tiene típicamente un 
TDS de 20 mg / L o menos. El agua dulce procedente de lagos, ríos y aguas subterráneas 
es más variable, con TSD que oscilan entre 20 mg / L  y 1.000 mg / L. El agua salobre es, 
por definición, el agua con TDS superiores a 1.000 mg / L y que pueden alcanzar valores  
tan altos como la del agua de mar, aproximadamente a 35 000 mg / L. La salmuera  tiene  
un valor de TDS superior a 100.000 mg / L (Salinity management guide; 2007). 
La importancia de este parámetro se debe a que pueden  ser el origen de problemas como la 
alteración del gusto y el olor del agua, además de causar una posible reacción fisiológica 
adversa. Indirectamente, también son la causa  de la existencia de los PDA, como los THM´s. 
Un método sencillo para estimar los TDS es utilizando la medida de conductividad del agua, 
ya que la capacidad de ésta agua para conducir una corriente eléctrica está directamente 
relacionada con la concentración de sales en disolución. El límite máximo de conductividad 
del agua potable para las aguas es de 1000 µS/cm que equivale a un  valor de TDS de 640 
mg/l, calculado en el Anexo A.  
4.2.4. Compuestos inorgánicos  
Los contaminantes inorgánicos se disuelven en el agua de forma natural o como resultado de 
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la actividad humana. Los niveles de especies inorgánicas en agua potable rara vez son lo 
suficientemente altos como para causar efectos agudos para la salud pero están asociados 
con trastornos crónicos como el cáncer. Organismos responsables establecen diferentes 
umbrales, en función del riesgo y de la disponibilidad de las tecnologías de eliminación. 
Dependiendo de la naturaleza de sus compuestos inorgánicos en el agua se clasifica en:  
-
 Los gases disueltos: oxígeno, dióxido de carbono, nitrógeno, y el radón.  
-
 Los metales pesados en forma catiónica y aniónica: aluminio, arsénico, plomo, 
mercurio, calcio, magnesio, antimonio, zinc, níquel, cromo y cobre.  
-
 Las especies no metálicas, generalmente en forma aniónica: fluoruro, cloruro,  
nitrato, nitrito, fosfato, sulfato, carbonato y el cianuro. Sólo algunos de ellos, tales 
como sulfatos, carbonatos y algunos iones y metales pesados, se  presentan en 
una concentración considerable.  
Los nitratos (NO3-), se originan  en sectores como industrias de  fertilizantes, refinerías de 
petróleo, la metalurgia, minera  y de los residuos de tratamiento de agua.
 
Sólo una ingesta 
prolongada de niveles altos de nitratos está relacionada con problemas gástricos. No hay un 
nivel estándar para cada compuesto nitrogenado en el agua, pero la WHO ha establecido un 
máximo de 50 mg / l de nitrógeno total (J. J. Schoeman et al., 2003).
 
La dureza es una medida de la calidad de los iones divalentes y disueltos  en el agua tales 
como Ca2 +, Mg2 +, SO4 2 -, CO32 – , etc…La OMS informó de que "no parece haber ninguna 
evidencia convincente de que la dureza del agua causas adversas efectos sobre la salud en 
los seres humanos”. Por lo tanto, no existe un nivel máximo de dureza. Sin embargo, algunos 
de estos compuestos como sulfato y el bario tienen un umbral definido, porque algunos 
estudios han mostrado una débil relación inversa entre la dureza del agua y las enfermedades 
cardiovasculares en los hombres (Marque S. et al. 2003). Los sulfatos pueden dar agua un 
sabor amargo y tienen un efecto laxante. El aumento de su consumo es un factor causante de 
ciertos problemas respiratorios (A. Bódalo et al., 2004.). La WHO recomienda una 
concentración máxima de 500 mg / l (WHO, 2008). 
El fluoruro se encuentra en varios minerales, los cuales son  poco solubles en el agua por lo 
que la concentración del flúor en  el agua es generalmente débil. Sin embargo, las 
propiedades fisicoquímicas características de ciertas sales y aguas ( las altas temperaturas, 
por ejemplo) hacen que la disolución de minerales que contienen fluoruro sea favorable. 
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El Bromuro ha demostrado tener un importante impacto en la formación de PDA,  juntamente 
con los compuestos orgánicos y otros iones menos importantes como el fluoruro y ioduro.  
4.3. Procesos de membrana 
El tratamiento de las aguas superficiales, subterráneas y  de efluentes industriales,  por lo 
general se ocupa de la reducción en el permeado de la concentración de: los compuestos 
orgánicos, los metales pesados y  las sales, pero manteniendo una alta selectividad de los 
iones monovalentes respecto a lo multivalentes. Todo con el objetivo de mantener el flujo de 
permeado elevado a presiones de trabajo o consumos de energía relativamente bajos y 
respetando las normas medioambientales que a menudo se centran en las altas 
concentraciones del rechazo. En la desalobración de una fuente de agua los elementos a 
eliminar presentes de forma mayoritaria son el  Na+, Cl-, Ca2+, Mg2+, SO42-, PO42, F-, NO3-, K+, 
los compuestos orgánicos y componente inorgánicos de especial importancia, el ión Br-. 
A continuación se exponen los casos más recientes de desalobración mediante las 
tecnologías de membrana de NF, OI y EDR de aguas salobres a nivel real o de planta piloto 
en el mundo. Se recoge la información según se aplique a procesos de presión (NF y OI) o 
proceso eléctrico (EDR). 
4.3.1. Procesos de presión: OI y NF 
La tecnología de membrana de OI se ha desarrollado durante los últimos 40 años con una 
capacidad de  producción de desalación  mundial del 44%  y una participación del 80% en el 
número total de plantas desaladoras instaladas en todo el mundo.  (L.F. Greenlee et al.,2009). 
Por otro lado, la NF ha hecho un gran avance en la producción de agua potable durante la 
década de los 90.  Sus aplicaciones en el tratamiento del agua se pueden dividir en los puntos 
que se detallan a continuación. 
♦ Desalinización 
Aunque ambos procesos, NF y RO tienen unas capacidades fuertes de separación 
y  muestran un gran potencial para la desalinización  de aguas en todo el mundo, estas 
membranas presentan algunos problemas debido a la formación de las películas y 
subproductos que pueden generar bacterias y  suciedad en la membrana. Sin embargo, estos 
problemas pueden ser superados mediante la combinación de dos o más procesos en las 
unidades de desalinización. 
Pág. 18  Memoria 
 
La especificidad de cada proceso hace que su integración sea más eficiente. Así, (A. M’nif et 
al,. 2007) realizó una planta piloto experimental con las siguientes unidades: módulo de NF, 
Módulo de RO y cartuchos de filtro. Las muestras de agua salobre se filtraron a través de los 
cartuchos con el fin de deshacerse de la materia en suspensión. El objetivo principal es 
evaluar el efecto de las membranas de NF y RO, así como su acoplamiento  en serie o 
paralelo , en la calidad del agua. Los resultaros que obtuvieron fueron que la configuración de 
serie RO-NF, mejoró sustancialmente  la conversión, lo que redujo el consumo de energía y la 
tasa salmuera. Esta configuración puede presentar una solución prometedora a la 
desalinización del agua salobre. En segundo lugar, la configuración RO-NF en  paralelo con 
recirculación, puede representar un prometedor camino para la desalinización de aguas 
salobres ricas en iones bivalentes. La recirculación de los permeados de  NF con baja 
concentración de iones bivalentes  reduce la presión osmótica del agua de alimentación. 
Consecuentemente el  flujo de permeado de RO , la conversión y la eliminación de iones 
aumentan.  
Con el fin de predecir el rendimiento  de las membranas de NF, se requirió un estudio 
sistemático en el rendimiento de la  filtración de  varias membranas NF comerciales con  agua 
salobre y agua de mar. (N. Hilal et al,. 2005) utilizó tres membranas comerciales (NF90, 
NF270, NF30)  para tratar las soluciones de sal (NaCl) hasta concentraciones de  25.000 ppm, 
un nivel de salinidad similar al del agua de mar. Para una agua  salobre de 5.000 ppm de NaCl 
se aplicó una presión moderada  de 9 de bares y  los resultados experimentales mostraron 
que NF90 podía lograr  el rechazo de sal hasta el 95% produciendo agua potable, con 
alrededor de 250 ppm de NaCl. (H.M. krieg et al., 2004) realizo dos experimentos de NF en 
paralelo. Por un lado, una mezcla de una sola sal, y por el otro, una mezcla binaria de sales 
con el fin de predecir la selectividad de las membranas de NF  frente  distintos tipos de sal. 
Obtuvo que para una misma membrana utilizada, NF 270 o  NF 90, el rechazo de la sal para 
una disolución de NaCl era superior al 90 % en ambas membranas.  Cuando trató las 
membranas con una disolución de NaCl/ Na2SO4 la retención del cloro monovalente fue 
inferior. Parecía que la presencia de un anión divalente  (SO42-)  llevaba a una presencia 
mayor de cloruro dentro de la membrana, haciendo que disminuyera su retención. Este 
comportamiento fue confirmado por el rechazo razonable de Cl- a bajas concentraciones de 
SO42-, alrededor del 80%, en comparación a altas concentraciones de sulfato que bajaba hasta 
el 50%. Se concluye que la diferencia principal entre OI y NF  es que la OI elimina sales 
monovalentes y la NF les permite pasar y retiene preferentemente sales divalentes. 
 
Procesos de potabilización de aguas salobres mediante tecnologías de membrana Pág. 19 
 
♦  Eliminación de Materia Orgánica  
-
 Eliminación de la Materia Orgánica Natural ( MON)  
La filtración por membrana ofrece una alternativa como un tratamiento versátil para mejorar la 
estabilidad biológica del agua tratada. Sobre todo, la ósmosis inversa (OI) y  la nanofiltración 
(NF), principalmente a causa de  sus tamaños de poro  pequeño, tienen un gran potencial 
para eliminar  sustancias orgánicas biodegradables de las fuentes de agua y por lo tanto 
reducir el potencial de crecimiento de las bacterias  en el sistema de distribución. La MOB, que 
se mide como el carbono orgánico asimilable (AOC) y el carbono orgánico disuelto 
biodegradable (BDOC), constituye un buen indicador para medir el potencial de recrecimiento  
bacteriano de las aguas tratadas. (D. Van der Kooij et al., 1992). (Sibille. I et al.,1997; P.A. 
Noble et al., 1996; Agbekodo. K et al., 1996; T.A Clair et al., 1991) mostraron que RO y NF 
fueron efectivos  en el rechazo de los compuestos de alto peso molecular  (Por ejemplo, 
ácidos húmicos)  que suelen cuantificarse como DOC y BDOC. Sin embargo, los compuestos 
de peso molecular inferior  normalmente cuantificados como AOC (por ejemplo, ácido acético 
y aminoácidos) fueron rechazados en mayor o menor grado, según el material de la 
membrana y, probablemente, el agua de alimentación. (I.C Escobar et al.,  2000)  abordó  la 
eficacia de la RO y la NF para la  eliminación de AOC, así como BDOC. En esta investigación 
 se llevaron a cabo una serie de experimentos a escala laboratorio a la vez que se recogieron 
los datos del comportamiento  de las membranas de NF a gran escala  de Palm Beach County 
 Water Utilities   District (PBCWUD) y se comparó con los resultados a  escala de laboratorio. 
Averiguaron que la NF a gran escala elimina la mayor parte del BDOC pero prácticamente 
todo el AOC pasa a través de la membrana. Sin embargo,la elevada  dureza del agua cruda y 
la fuerza iónica en tratamiento de las aguas subterráneas, junto con la adición de ácido para 
evitar el fouling , dio lugar a una solución química que permitió a los compuestos que no 
fueron tamizados (por ejemplo, los compuestos de bajo peso molecular de AOC)  pasar casi 
sin obstáculos a través de las membranas de NF y una fracción significativa también pudo 
pasar a través de membranas de OI. Esto tiene implicaciones importantes para la 
bioestabilidad de las membranas en el tratamiento de agua potable  desde que el  AOC se ha 
correlacionado con el aumento de las poblaciones de bacterias en los sistemas de distribución 
de agua, especialmente en ausencia  o en bajos residuos de cloro. 
(Sebastien Meylan et al., 2007)  probaron dos membranas de NF (corte de cerca de 300 Da) 
con muestras de agua del lago de Zúrich y el agua del lago Greifensee (Suiza) en una unidad 
de flujo cruzado. Obtuvieron que al igual que  los compuestos orgánicos con alto peso 
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molecular como polisacáridos o sustancias húmicas  que tienen  una permeabilidad inferior al 
1%, los compuestos de bajo peso molecular cargados  mostraran que eran eficazmente 
rechazados por las membranas de NF con permeabilidades inferiores al 3%. Sin embargo, los 
 compuestos de bajo peso molecular neutros  y orgánicos hidrofóbicos pasaban en un grado 
superior a través de las membranas y tenían una permeabilidad de hasta un 6% y 12%, 
respectivamente. Además, el  AOC se retenía poco por NF y la concentración aparente de 
AOC medida en el permeado estaba por encima del límite propuesto para el agua 
microbiológicamente estable. Sin embargo, en comparación con el agua cruda, NF redujo 
significativamente la concentración de AOC. 
Otro inconveniente que conlleva  la presencia de materia orgánica en el agua es la formación 
de THM’s. (T.J. Blau et al.,1992) demostró que cuando se emplea NF  se elimina los 
precursores de THM’s y compuestos halogenados en  una eficiencia superior al 95% (J.S. 
Taylor et al., 1992).  
La introducción de la la membrana de osmosis inversa ultra baja presión (ULPRO) ha 
ampliado el horizonte de la RO  en la depuración de las aguas superficiales y aguas 
residuales, así como la desalación de agua salobre. La membrana de  ULPRO puede 
proporcionar un flujo de agua alto a una  presión de operación baja, manteniendo un rechazo 
de la sal y los orgánicos muy bueno. (H. Ozaki  y H.Li, 2002) investigó sobre el rechazo de los 
compuestos orgánicos de bajo peso molecular por una membrana ULPRO. Los experimentos 
a escala de laboratorio se llevaron a cabo a una presión de 3 kg/cm2 con un caudal de 
alimentación de 1,20 l / min. Concluyó que ULPRO tiene un alto rechazo de los compuestos 
orgánicos a muy baja presión, 3 kg/cm2. Observó que cuando el peso molecular es de más de 
150, se obtiene un rechazo de más del 90%.  
-
 Eliminación de Pesticidas y microcontaminantes  
La aplicación de procesos de membrana como la NF y la RO  en plantas de tratamiento de 
agua han demostrado ser efectivas para  retirar microcontaminantes orgánicos. (B. van der 
Bruggen et. al., 2003)  eliminó  EDC’s y PPCP’s de aguas superficiales y aguas subterráneas  
mediante NF con una eficacia del 95% . 
(L.D Nghiem et. Al  2004) estudió la  separación de dos hormonas estrogénicas, estrona y
 
estradiol, con ocho membranas comerciales de NF y de  ULPRO. Los resultados indican que 
el mecanismo de separación de la  estrona y el estradiol en los procesos de filtración por 
membrana es similar. Si bien la retención de la hormona estrógeno  disminuye en las  
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membranas menos porosas y aunque las membranas de NF y  de OI  más estrictas pueden 
retener las hormonas estrogénicas de forma  eficaz.  
(A.Caus et. Al., 2009) realizó un estudio con el objetivo de  eliminar por completo los 
microcontaminantes (pesticidas) del agua mientras se eliminaba sólo una pequeña fracción de 
las sales. Para lograr este objetivo se seleccionaron varias membranas comerciales de NF 
(N30F,  Desal51HL y NF270). Para llevar a cabo una gran remoción de compuestos 
orgánicos, combinados con un rechazo de sal bajo, se propusieron etapas de NF en cascada. 
Los experimentos con plaguicidas (aldrina, atrazina, bentazona, dieldrina y propazina) y NaCl 
confirmaron que es posible un rechazo casi total de los plaguicidas, en función de propiedades 
específicas de los solutos, tales como el tamaño molecular y estructura química (por ejemplo, 
hidrofobicidad). 
Los experimentos de una sola etapa con las membranas de NF obtuvieron una eliminación de 
los diferentes pesticidas del 84% al 99%. Este valor se vio incrementado, con valores 
superiores al 94,8 % en los experimentos de dos etapas , con la disposición de las 
membranas en cascada. El rechazo de la sal  dependía en gran medida de las 
especificaciones de la membrana y de la carga del ión, con un rango de menor a mayor 
medida.  
-
 Eliminación de contaminantes microbiologicos  
Giardia  y Cryptosporidium son los princiales elementos patógenos presentes en el agua de 
preocupación para la salud pública. La USEPA en EE.UU ( reglas del tratamiento de aguas 
superficiales ) fue promulgada en 1986 para  abordar el control de estos  parásitos en los 
suministros de las aguas superficiales ( J.G. Jacangelo et al., 1991). Los procesos  
tradicionales de filtración  pueden eliminar parte de los quistes de estos protozoos, pero su 
eliminación no es absoluta. Por otra parte, Cryptosporidium es  especialmente resistente a los 
desinfectantes tradicionales como  cloro y cloraminas.  
(B.M  Hsu y  H.H Yeh; 2003) llevaron a cabo un estudio donde examinaban  los parásitos 
Giardia  y Cryptosporidium en las muestras de agua tomadas en los procesos de tres plantas 
a escala piloto localizadas en el sur de Taiwan. Los resultados indicaron que la coagulación, 
sedimentación y filtración eliminan  la mayor parte  de los dos parásitos. El paso de la pre-
ozonización puede destruir los dos parásitos, especialmente los quistes de Giardia. Los 
sistemas de MF y NF  pueden interceptar los quistes de Giardia y  los quistes de 
Cryptosporidium completamente. 
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(A.G Fane; 1994 y J.G Jacangelo ; 1995) afirmaron que la NF puede rechazar todos los virus, 
las bacterias, quistes, y otros organismos patógenos pero a veces compiten con la UF y MF  
para el retiro de patógenos biológicos porque aunque  sí que eliminan los quistes de Giardia, 
de Cryptosporidium, los coliformes y otros parásitos, no pueden eliminar los virus en su 
totalidad , sólo reducirlos,  a diferencia de la NF. Pero resultan menos costosos para un grado 
de rechazo de patógenos a menudo aceptable. 
Contradiciendo en cierta medida la afirmación  del estudio anterior, (A.J. Gijsbertsen-
Abrahamse et al., 2006) demostró que en la eliminación cianotoxinas con una membrana de 
NF,  todas las cianotoxinas fueron eliminadas, excepto la anatoxina-a y la microcistina-RR, 
que se detectaron en el permeado de la  NF, dando valores de rechazo de 96 y 99%, 
respectivamente. 
Las membranas de RO para aguas salobres  son barreras para todos los microorganismos, 
debido a la exclusión por tamaño, eliminan en un 100% virus y bacterias  (J.G. Jacangelo et 
al., 1997). 
♦ Eliminación de Compuestos Inorgánicos. 
-
 Eliminación de  Amonio ( NH4+) y Nitratos ( NO3-) 
Se estudió la eliminación de los iones NO3-  y la influencia que tiene la presencia de  otros 
iones en su eliminación mediante membranas de NF.  (Paugman. L et al., 2003)  trató la 
diferencia de retención del NO3- en membranas de NF según la variedad de cationes disueltos 
en el agua. La Tabla 4.3  muestra las  eficacias de la membrana NF270 en el tratamiento de 
las aguas naturales contaminadas por nitratos asociadas con diferentes cationes.  
Catión Asociado Retención de Nitrato (%) 
NH4+ 49 
Na+ 51 
Ca2+ 63 
Cd2+ 71 
Cu2+ 76 
Tabla4.3: Retención de nitratos según el catión asociado con ∆P= 7 bares y [NO3-] de 100ppm
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De los datos anteriores se puede afirmar que la eliminación de nitratos  mediante NF270 varía 
notablemente  según el tipo de agua que se desea tratar. Cabe señalar que un aumento en la 
concentración de cualquier anión  divalente afecta particularmente a la retención de nitratos, 
mientras que la de cualquier catión bivalente tiende a mejorar. Por otro lado, (Santafé-Moros 
et al.,  2005) demostró que las membranas NF270 daban un flujo muy alto, pero el rechazo de 
nitrato muy bajo, incluso en las concentraciones más bajas  de alimentación. En cambio, NF90 
y las membranas ESNA1-LF producían un rechazo suficientemente alto como para obtener 
buena calidad del agua. En su estudio pudo concluir que la aplicación de la NF es útil para 
producir agua potable a partir de agua salobre con una concentración de ión nitrato por debajo 
de 150 ppm. 
(J.J. Schoeman, Steyn A., 2003) ha demostrado que la RO es muy eficiente eliminando nitritos 
(98% de rechazo), usando agua de pozos de las zonas rurales de Sudáfrica con una alta 
concentración de nitratos (> 6 mg / l) en una planta a escala. Recientemente,  (K.Häyrynen et 
al., 2009) demostró que la RO es muy eficiente eliminando nitratos y amonio. Estudió la 
eliminación del nitrato y del amonio en agua procedente de la industria minera   en un 
laboratorio a escala con  diferentes membranas de RO.  Los rechazos obtenidos fueron entre 
96-98% para el amonio y el 91-94% en el caso de los nitratos. 
-
 Eliminación de la Dureza y otros cationes divalentes 
Muchos lugares de agua salobre presentan un contenido de sales monovalentes, por ejemplo, 
la cantidad de  NaCl es  lo suficientemente baja como para satisfacer  las necesidades de 
agua potable, pero la dureza es muy alta para una adecuada distribución y uso. La NF puede 
selectivamente  reducir  la dureza con la eliminación de las sales que la provocan. (J. Schaep 
et al., 1998) usando la membrana de NF UTC20, encontró  retenciones superiores al 90%  de 
iones multivalentes, mientras que los iones monovalentes fueron retenidos en un 60 -70%. 
Para el calcio obtuvo un rechazo del 94%  que permanece constante a valores de 
recuperación  mayores.  
(N. Hilal et al.  2005) utilizó  tres membranas comerciales ( NF 90, NF 270 y N30F) en un 
estudió a escala laboratorio con agua salobre. Los experimentos se llevaron a cabo con 
presiones de 2 a 9 bares a diferentes salinidades con soluciones de MgCl2, Na2CO3 y CaSO4. 
La membrana NF 90 pudo eliminar Mg2+ por encima del 96 % con una concentración de 
5000ppm y en 81% a una concentración de 20.000ppm a 9 bares. La eliminación del CO32- fue 
superior al 99 % para una concentración de 5000 ppm  mientras que el rechazo decreció al 
88% para una concentración de 15.000 ppm  a 9 bares.  Los resultados experimentales 
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mostraron que la membrana NF 90 tenia una alta eliminación a un flujo de permeado bajo, 
mientras que  la membrana NF 270 tenía una tasa de eliminación menor pero un flujo mayor.  
La eliminación de la dureza de un lago en Taiwán ha sido estudiada por Yeh et al. 
y citado por (N.Hilal et al., 2004), quien se basó en dos métodos diferentes. Por un lado,  
un proceso de filtración convencional seguido de un tratamiento de ozono, carbón activo 
granular (CAG), y de un proceso de membranas integrado (UF / NF) que  comparó con el 
proceso convencional. Se alcanzó un ablandamiento por los dos caminos, pero el agua 
producida por la membrana dio la mejor calidad, medida por la turbidez (0,03 
UNT), el rechazo de la dureza total (90%), y el rechazo de carbono orgánico disuelto. Los 
resultados de los estudios conducen a la NF como una técnica actual eficaz para la 
eliminación de la dureza. Así, la primera instalación industrial, con un tamaño de 125m3 / h  se 
inicióen 1993 en Mery,  cerca de París en Francia. Los objetivos del tratamiento  fueron la 
reducción de la fracción de carbono orgánico disuelto hasta  valores que limiten el crecimiento 
de bacterias dentro de la red, así como la reducción de los niveles de atrazina y simazina, y la 
dureza del agua (N.Hilal et al., 2004).  
También es posible la eliminación de concentraciones altas de las especies causantes de la 
dureza en aguas salobres mediante membranas de RO, con rechazos superiores al 95%. (A. 
Deratani et al., 2004)  realizó un estudio en las aguas salobres de Sahel ( Túnez) con 
membranas  de acetato de celulosa ( AC)  en el rango de la NF con una capa hidrofóbica de 
polimetilhidrosiloxano (PHMS).El agua tratada tiene un contenido de sales disueltas (TDS) 
alrededor de 4100ppm. El análisis químico del permeado obtenido de la membrana 
compuesta  muestra un rechazo de sales muy elevado, mostrado en la Tabla 4.4: 
 
Ión NO3- Cl- HCO3- SO42- Na+ K+ Mg2+ Ca2+ 
Eliminación (%) 66 87 100 98 84 95 98 95 
Tabla4.4: Composición permeado y factor de eliminación para la membrana compuesta de AC y PHMS 
Los datos obtenidos mostraron que la modificación de superficie con la capa de PHMS 
sirvió para mejorar el rechazo de la sal.  
-
 Eliminación de Fluoruro ( F -) 
Los experimentos con  membranas de NF han mostrado que  esta tecnología es propicia 
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cuando el rechazo parcial puede ser suficiente para satisfacer las regulaciones en el agua 
potable, ya que la NF no elimina los iones monovalentes en una gran medida. Se investigó la 
eliminación de los iones de F- a través de soluciones acuosas mediante  un módulo con 
membranas de NF, HL 2514 T, en planta piloto y los resultados mostraron que la retención de 
flúor por una membrana HL supera el 80% sabiendo que la retención depende de parámetros 
 físicos (la presión aplicada y la tasa de recuperación) y los parámetros químicos 
(concentración de la alimentación y la fuerza iónica) (Amine  Minf et al., 2009). 
Referente a la OI, (M.Arora et al.,2004)  pusieron a prueba una planta de ósmosis inversa a 
escala de laboratorio con una membrana  del tipo thinfilm de poliamida compuesta con una 
configuración en espiral. Fue demostrado que el fluoruro aumenta el rechazo con el caudal, la 
presión de servicio y con un pH neutro, obteniendo un rechazo máximo del 95%. 
-
 Eliminación de Bromuros ( Br-)  
(K. Listiarini et al., 2010) investigó la eliminación del Br- y de aniones bromato utilizando una 
técnica híbrida de coagulación-nanofiltración donde se utilizó ácido húmico (AH) como modelo 
de  MON. Trató con dos tipos de membranas de Nanofiltración, NA270 y NA90, estudiando su 
relación  con la eliminación de los ácidos húmicos, el bromuro y el bromato, así como la 
disminución del flujo de permeado y la calidad. Se encontró que el Br- no podía ser eliminado 
eficazmente por NF, coagulación ni incluso por el híbrido coagulación-nanofiltración, mientras 
que el bromato se redujo a Br- y los ácidos húmicos se eliminaron eficazmente mediante esta 
técnica, mientras que el flujo de permeado se mantuvo y en algunos casos mejoró. A pesar de 
la baja eficiencia demostrada de la NF para la eliminación de Br-, (J.G Jacangelo. et al., 1997) 
demostró  que  si la eliminación del Carbono orgánico total (COT) , componente orgánico 
responsable de la formación de THM’s, es lo suficientemente elevada, las concentraciones 
absolutas de THM’s se limitarán, sin importar las condiciones, tales como altos niveles de Br-. 
Es conveniente decir, que la eliminación de los Br-  resulta más eficiente por EDR que por las 
técnicas de membrana de presión tal y como se demostrará en el siguiente apartado. 
Otros contaminantes de las aguas que por lo general están presentes de forma minoritaria, 
por ejemplo, los metales pesados y el arsénico se muestran en el Anexo B. 
4.3.2. Proceso Eléctrico: EDR 
La  Asociación Internacional de Desalación Mundial de plantas de desalinización muestran que 
el 13,7% de la capacidad de desalación de agua salobre en el mundo es  mediante ED  y EDR 
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(K Wangnick et al., 1999). La mayor planta de EDR tiene una capacidad de 45.000 m3/día  y 
es propiedad y opera por el Condado de Sarasota, Florida.  Las aplicaciones de EDR en el 
tratamiento del agua se pueden dividir en los puntos que se detallan a continuación 
♦ Desalinización 
La EDR se utiliza principalmente para la desalación de agua salobre, agua de mar, y fuentes 
industriales de agua. La EDR parece ser factible cuando la salinidad del agua de alimentación 
es  inferior a  6 g / l. Para las aguas con concentraciones de sal relativamente baja (menos de 
5 g / l), la EDR es en general, el proceso de membrana más económica. Sin embargo, la 
desalinización de las aguas con  concentraciones mayores de sales (30 g / l) también se 
puede realizar con éxito a través EDR (L. Banasiak J. et al., 2007).  
La  EDR se ha ganado una reputación como tecnología de membrana en la desalación de 
agua ya que funciona de forma fiable y económica en la superficie y las aguas residuales. La 
razón de este  éxito está en el  diseño del equipo y las propiedades de la membrana. El diseño 
del equipo permite la operación en niveles más altos de turbidez y de índice de densidad de 
sedimentos (SDI) que en  otros equipos de  membranas de desalinización. Las membranas 
tienen bastante resistencia a los desinfectantes oxidantes usados para que la contaminación 
biológica no sea un problema, tampoco se ven afectadas por exposiciones a valores de pH de 
0 a 10, y tienen una resistencia extrema al ensuciamiento por sustancias orgánicas. Además 
existen métodos eficaces para recuperar los sistemas de la contaminación física y química en 
caso de que ocurran. Esta combinación permite a la EDR operar en aguas con el 
pretratamiento económico y sobrevivir cuando sistemas de pretratamiento no funcionan según 
lo previsto (R.P. Allison; 1991).  
Para obtener  una recuperación de las aguas residuales y  su  reutilización ( Y.M. Chao y T.M. 
Yang; 2008) establecieron en China Steel Corporation (CSC), una mini-planta con el propósito 
de demostrar la viabilidad técnica y económica de la EDR. La mini-planta incluye una unidad 
de filtración de arena y una unidad de EDR, que tiene una capacidad de tratamiento diario de 
350 CMD. Las aguas residuales crudas tenían una conductividad promedio de 3860 µS/cm, 
pH entre 7.7 y 8.3, y DQO entre 30 y 70 mg / L. Se observó que cuando la unidad EDR opera 
a un 75% de la tasa de regeneración de agua, se logra  una tasa de desalación del 92%, una 
eliminación de Cl- del 98%, de los SO42- del 80%, de los iones Ca2+ del 99%, y del 51% de 
DQO. La calidad del agua de la corriente de producto es de 305 µS/cm de conductividad. En 
este proyecto también se estimó el costo de operación de la mini-planta de EDR. La 
electricidad necesaria para el suministro de energía de los electrodos y el bombeo es de 0,85 
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kWh por metro cúbico de agua tratada. Así, el costo de operación total incluyendo la cuota de 
la electricidad y el costo del uso de químicos 0,10 € por metro cúbico de agua tratada.  
Un estudio comparativo de las  tres tecnologías de membrana  más importantes en la 
desalobración de agua, NF, OI y  ED, fue realizado por (Walha K. et al. 2007), que investigó la 
posibilidad de producir agua potable de las aguas subterráneas salobres en el sur  de Túnez, 
en las ciudades de Gabes y  Zarzis. Las muestras de las aguas que fueron tomadas se 
caracterizaron en términos de pH, conductividad, dureza y materias inorgánicas. Los 
resultados obtenidos mostraron que la NF permite reducir la concentración de Ca2 +, Mg2 + y 
SO42-, que son responsables de la elevada dureza. La TDS del agua producida fue de  1890 
mg / l, más alto que el valor máximo para el agua potable fijado por la OMS en 500 mg/l. Los 
resultados mostraron que ambas técnicas,  OI y ED eran altamente eficientes ya que reducían 
en un alto porcentaje el contenido de materias inorgánicas presentes en las aguas crudas. El 
tratamiento por OI o ED mostró que las concentraciones de iones en el permeado obtenido no 
excedían los estándares permisibles de la OMS.          
(Harries et al.,  2001) estudió la  posibilidad  de separar los iones monovalentes y polivalentes 
por electrodiálisis (ED) y nanofiltración (NF). Utilizó cinco soluciones sintéticas de sal : NaCl, 
Na2SO4, MgCl2, MgSO4 y NaNO3.La separación se evaluó mediante la eficiencia, a fin de 
comparar la ED y NF. Las membranas de NF presentaron una buena eficiencia de separación 
para la los aniones monovalentes y bivalentes, mientras que las membranas ED obtuvieron un 
peor rendimiento. 
 
 
♦ Eliminación de Materia Orgánica 
La EDR tiene un papel limitado en la eliminación de compuestos orgánicos. La EDR se utiliza 
principalmente para eliminar los componentes no orgánicos y para producir ácidos orgánicos 
(R.P. Allison; 1998).  
♦ Eliminación Compuestos Inorgánicos  
-
 Dureza  
La planta de EDR en Sarasota, produce agua potable procedente de  aguas subterráneas con 
un alto nivel de dureza, la concentración del sulfato de calcio (Ca2SO4) es de 1300 ppm. La 
EDR resultó ser ventajosa respecto OI en aguas con contenidos de TDS elevados, de hasta 
5000ppm, consiguiendo valores de recuperación de agua  que OI no puede igualar, de hasta 
el 94% (E. R. Reahl, 2006). 
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(K. Walha et all., 2007) mostró los resultados donde la EDR fue realmente eficaz en la 
reducción del contenido de materia inorgánica y dureza presente en las aguas salobres 
situadas en  el sur de Túnez en la Tabla 4.5. 
 
 Agua Alimentación Permeado Concnetrado Eliminación (%) 
Conductividad (µS/cm) 8400 1160 12460 - 
TDS (mg/l) 5292 638 7850 - 
Calcio (mg/l) 320 10 528 96,8 
Magnesio (mg/l) 106 3,4 175 96,8 
Sodio (mg/l) 1430 183,5 22165 87,2 
Cloro (mg/l) 1900 284 1722,5 85,1 
Sulfatos (mg/l) 1450 61 2190 95,7 
Tabla 4.5: Análisis químico de las aguas del sur de Túnez
 
(J.S. Park et al., 2007) realizó la comparación la electrodiálisis (ED)  y  la electrodiálisis 
reversible (EDR)  para la eliminación de la dureza del agua del grifo. El estudio demostró que 
el sistema EDR en la eliminación de la dureza puede superar el problema del scaling en la ED 
con las membranas de intercambio catiónico en la superficie. La alta eficiencia de eliminación 
y una alta recuperación con EDR mostró su viabilidad como proceso de ablandamiento. 
-
 Eliminación Bromuro  
El agua del río Llobregat , en España, tiene concentraciones considerables de sales, MON y 
alta temperatura, causando importantes niveles de THM’s en el proceso de potabilización. 
F.Valero y R. Arbós ( 2010) llevaron  a cabo un estudio en planta piloto mediante EDR para 
evaluar su aplicación como un paso de desalinización nuevo en el proceso de distribución de 
agua potable. Después de 28 meses de estudio, los valores promedio de eliminación  de 
bromuro superior al 75%, de Cl- > 60%, de  NO3-> 75%, de SO42-> 70%, la alcalinidad> 58%, 
de Ca2 +> 80%, de K +> 70%, de Mg2+> 80%, y del Na+> 55%. La reducción de la conductividad 
eléctrica fue superior al 65%, mientras que la recuperación de agua se mantuvo a un nivel 
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superior al  90%. Además, el paso EDR mejoró la calidad química y la estética del agua 
potable y consiguió  un potencial de formación de THM’s inferior al nivel regulado de 100ppm. 
-
 Otros elementos inorgánicos 
(L.J Banasiak et al., 2007) ha realizado experimentos de desalinización  en las soluciones 
acuosas sintéticas que contienen 5 y 10 g / l de NaCl para determinar las condiciones óptimas 
de funcionamiento de sistema de ED. Investigó la posibilidad de la eliminación de fluoruro y 
nitrato de las aguas subterráneas  que contiene aproximadamente 4,3 g / l de NaCl, así como 
2.8 y 31.3 mg / L de fluoruro y nitrato, respectivamente. De estos estudios se demuestra que 
la ED es un método eficaz para la remoción de flúor y nitratos de las aguas subterráneas 
salobres y que las aguas subterráneas reales mostraron un comportamiento de desalinización 
más lento debido al ensuciamiento de las membranas.   
(M. Ben Sik Ali et al., 2010) estudió la eliminación de nitratos de las aguas salobres 
contaminadas en Tunisia mediante ED. El proceso de desnitrificación demostró ser 
independiente del pH de la solución de la alimentación. Sin embargo, la tasa de flujo, así como 
la concentración de sal inicial y también los aniones que coexisten en la solución de la 
alimentación juegan un papel significativo en la eficiencia de la eliminación de NO3-  y 
principalmente en el consumo de energía específica. La concentración de nitrato en las aguas 
salobres naturales pudo ser reducida desde 225 hasta 25.5 ppm ( eliminación del 88%), 
obteniendo un valor  menor que el estipulado por la OMS. 
(M.I. Litter et al., 2010) sugieren que la remoción de arsénico con EDR tiene una eficiencia 
similar que con los procesos de membrana impulsados por  presión, pero reduciendo el 
scaling invirtiendo periódicamente   los flujos de permeado y concentrado y la polaridad de los 
electrodos.Sin embargo, esta alternativa implica mayores costos. 
 (M. Turek  et al.,2008)  obtuvieron resultados acerca de la eliminación de boro en el agua 
contra el pH, en un sistema de EDR. El agua que se examinó era rica en boro procedente de 
los lixiviados de un vertedero industrial de Tarnowskie Góry, Polonia. Los experimentos 
demostraron una drástica mejora en el transporte de boro cuando el pH aumenta. 
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5. Casos de estudio y requisitos de calidad 
5.1. Requisitos de calidad del agua potable 
Los criterios sanitarios de calidad del agua para el consumo humano se establecen en la 
legislación española del agua potable. Los valores que se exponen en ella son los requisitos 
de calidad mínimos a cumplir para que una agua se considere  potable. Es importante 
destacar que si se alcanzan algunos de los  valores impuestos por la legislación, éstos pueden 
afectar a las propiedades organolépticas del agua, sin implicar obligatoriamente un riesgo en 
la calidad del agua desde el punto de vista sanitario. 
El Real Decreto (RD) 140/2003 del Boletín Oficial del Estado expone las características de 
agua salubre y limpia, apta para el consumo humano. El agua será salubre y limpia cuando no 
contenga ningún tipo de microorganismo, parásito o sustancia, en una cantidad o 
concentración que pueda suponer un riesgo para la salud humana (MCL’s: nivel máximo de 
contaminante) , y cumpla con los parámetros químicos, microbiológicos, y indicadores  
especificados  en las  Tabla 5.1 y 5.2 que se muestran a continuación. 
Criterios de calidad del agua de consumo humano: 
 
Grupo Parámetro MCL 
Escherichia coli 0 UFC en 100 ml 
Enterococo 0 UFC en 100 ml Parámetros  microbiológicos 
Clostridium perfringens 0 UFC en 100 ml 
Antimonio 5 µg/l 
Arsénico 10 µg/l 
Benzeno 1 µg/l 
Boro 1,0 mg/l 
 
 
Parámetros químicos 
 
 Bromato 10 µg/l 
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Cadmio 5,0 µg/l 
Cianuro 50 µg/l 
Cobre 2,0 µg/l 
Cromo 50 µg/l 
Fluoruro 1,5 mg/l 
Hidrocarburos aromáticos 
(PHA) 0,10 µg/l 
Mercurio 1,0 µg/l 
Níquel 20 mg/l 
Nitrato 50 mg/l 
Nitrito 0,1 mg/l 
Total de plaguicidas 0,5 µg/l 
Plaguicida individual 0,1µg/l 
Plomo 10 µg/l 
THM’s 100 µg/l 
Tabla5.1: Parámetros y sus MCL’s según el  RD 140/2003 
 
Grupo Parámetro MCL 
Bacterias coliformes MPN<1 en 100ml 
Recuento de colonias a 22 ºC 
100 UFC en 1 ml 
 
Aluminio 200,00 µg/l 
Parámetros Indicadores 
Amonio 0,50 mg/l 
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Cloro libre residual 1,0 mg/l 
Cloruro 250 mg/l 
Color 15 mg/l Pt/Co 
Conductividad 2500 µS/cm-1 a 20ºC 
Hierro 200 µg/l 
Manganeso 50 µg/l 
Olor 3 a 25 ºC Índice de dilución 
Oxidabilidad ( DQO) 5,0 mg O2/l 
Sabor 3 a 25 ºC Índice de dilución 
pH 6,5-9,5 
Sodio 200 mg/l 
Sulfato 250  mg/l 
Turbideza 5 UNF 
Tabla5.2: Parámetros y sus MCL’s según el  RD 140/2003 
Normativa para el tratamiento del agua potable según el tipo de agua cruda. 
Las aguas superficiales susceptibles de ser destinadas al consumo humano quedan 
clasificadas en los tres grupos siguientes, según el grado de tratamiento que deben recibir 
para su potabilización, ilustrado en la Tabla 5.3: 
 
Grado de Tratamiento Método estándar de tratamiento 
A1 
-Tratamiento físico simple                           
  -Desinfección 
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A2 
-Tratamiento físico normal                               
           -Tratamiento químico                           
      -Desinfección 
A3 
-Tratamiento físico intensivo                                 
          - Tratamiento químico intensivo                 
              -Afino                                                       
       -Desinfección 
Tabla5.3: Categoría del agua y los respectivos tratamientos a recibir según el RD 927/19888 
Según la Directiva 75/440/CEE, desarrollada por la Unión Europea,  en una agua de tipo A1, 
es suficiente con una filtración rápida y una desinfección para alcanzar los requisitos mínimos 
de calidad. Sin embargo, si  se dispone de una agua cuyas características pertenecen al tipo 
A2, ésta necesitaría más etapas que la anterior, por ejemplo: pre-cloración, coagulación, 
floculación, decantación, filtración y desinfección ( cloración final) 
Por último, como es el caso del agua del río Llobregat, de la categoría A3, es necesario un 
procedimiento  más intenso para obtener el agua de boca. Un ejemplo sería el siguiente 
tratamiento: cloración y desinfección de punto de quiebre( el cloro que se añade a partir de 
este punto actúa como desinfectante en su totalidad), coagulación, floculación, decantation, 
filtración, adsorción ( carbón activo), desinfección (ozono y cloración final). 
Según el RD 927/19888 los objetivos de calidad se definen en función de los usos previstos 
para las aguas y deberán cumplir al menos las condiciones que, de acuerdo con las Directivas 
de la Comunidad Económica Europea, se establecen en la tabla que se muestra en Anexo C 
según el tipo de agua cruda. Año tras año, la directiva está bajando sus niveles para nuevos 
contaminantes debido a la reciente situación ambiental, y la explotación de fuentes de agua de 
baja calidad. La contradicción es que todas las nuevas legislaciones son focalizadas a reducir 
los MCLs  y no a estandarizar los nuevos tratamientos de agua. Mientras no se define cuál es 
el tratamiento ideal para cada tipo de agua de calidad baja, las instalaciones de potabilización 
utilizan algunas tecnologías basadas en membranas sin determinar previamente la mejor 
opción. Para el caso de salinidad o presencia de contaminantes como los descritos, las etapas 
y tecnologías de tratamiento descritas en la tabla 2, no son adecuadas para potabilizar estos.
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5.2. Casos de Estudio  
5.2.1. Agua del río Llobregat  
Las muestras tratadas  en la parte experimental del presente proyecto son sintéticas, es decir, 
se han formulado con la sal deseada, NaCl o MgCl2,  y agua destilada. Aunque si ponemos la 
vista a largo plazo en la continuación del proyecto , su aplicación sobre el estudio de las 
membranas seria para el tratamiento del agua del río Llobregat.  
De este modo, en este punto se estudiara la salinidad, los sólidos disueltos y los productos de 
desinfección de las muestras de agua del río Llobregat. Se compararán dichos valores con los 
parámetros deseados para el agua de boca y se expondrán y compararán las medidas que se 
adoptan actualmente en las ETAP’s de SJD y Abrera, las dos principales plantas dedicadas en 
la producción de agua potable a partir de agua salobre (río Llobregat) en el área de Barcelona.  
En la Tabla 5.4 se muestra el análisis de dicha agua, previa al tratamiento de potabilización.  
 
Parámetro Media Mínimo Máximo Unidades 
Temperatura 17,8 7,1 31 °C 
pH 7,45 7,12 8,32 unidades pH 
Conductividad (a 20ºC) 1.570 1.000 2.283 µS/cm 
Cloruros 298 155 450 mg Cl/l 
Sulfatos 207 113 302 mg SO4/l 
Calcio 127,9 73,3 162,5 mg Ca/l 
Magnesio 41,9 16,9 62,1 mg Mg/l 
Sodio 168,9 90 252,7 mg Na/l 
Potasio 31,9 14,5 42,2 mg K/l 
Dureza total 483 245 662 mg CaCO3/l 
Dureza total 48,3 24,5 66,2 °F 
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Nitratos 13,74 7,64 25,1 mg NO3/l 
Fluoruros 0,18 0,13 0,25 mg F/l 
Bicarbonatos 282 195 433 mg HCO3/l 
Alcalinidad 231 160 355 mg CaCO3/l 
Tabla5.4:  Análisis parámetros físico-químicos del agua del río Llobregat (2006) 
El agua de este río es del tipo A3, según marca la legislación vigente. Los procesos 
convencionales que se aplican en el tratamiento de ambas ETAP’s son los siguientes: 
procesos de  pre-oxidación con permanganato de potasio, la coagulación, floculación, 
oxidación con dióxido de cloro, filtración de arena, la filtración con Carbono Activo Granular 
(GAC) y finalmente la cloración mediante cloro gas. 
Estos procesos son insuficientes en el tratamiento del agua tipo A3 para la eliminación de 
parámetros como la salinidad  con valores de 450 ppm de Cl- y  también para los precursores 
de productos de desinfección (SPD) en los que se engloban  los iones bromuro (Br-) que 
oscilan entre 1 y 5 ppm  y  la materia orgánica natural ( MON)  presente en cantidades altas en 
las aguas del río Llobregat. El valor máximo permitido de THM’s para el agua potable es de 
100 µg/l y para la salinidad la concentración máxima permitida es de 200ppm de Cl-. La 
necesidad de eliminar estos  contaminantes hasta valores seguros, ha hecho que surgiera el 
estudio de aplicar las  tecnologías de membrana en las ETAP. Los valores de SPD y salinidad 
son los que principalmente rigen la cantidad de agua a tratar mediante  los procesos de 
membrana, para alcanzar los requisitos de calidad sin encarecer en exceso el proceso. Por 
ello, aproximadamente un 50% del total del agua se tratada con membranas en ambas 
ETAP’s. 
La ETAP de Sant Joan d’Espí utiliza la Ósmosis Inversa (OI) y la de Abrera la Electrodiálisis 
Reversible (EDR). A continuación se estudiarán los distintos mecanismos adoptados para la 
correcta eliminación de las sales y la MO en las plantas de Sant Joan d’Espí y Abrera. 
5.2.2. ETAP Sant Joan d’Espí  
La ETAP de Sant Joan Despí (SJD) distribuye agua para Barcelona y su área con una 
capacidad de 5.300 l/s. La planta se abastece con las aguas subterráneas y superficiales  del 
río Llobregat. En  Figura  5.1 se representan las etapas incluidas en el tratamiento de  SJD.     
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Figura5.1: Diagrama del proceso de tratamiento de agua en la ETAP de  SJD 
La última mejora fue la puesta en servicio en 2009 del tratamiento mediante membranas de 
ultrafiltración y ósmosis inversa de una fracción del agua que se trata. Esta tecnología permite 
garantizar el cumplimiento del límite sanitario fijado para los THMs gracias a la eliminación 
prácticamente total de los precursores orgánicos, MON,  e inorgánicos, Br-,  que provocan la 
generación de estos compuestos ( Aigües de Barcelona). 
♦ Dispositivos para el cumplimiento de los requisitos de Calidad en la 
ETAP de SJD 
En el Desbaste se eliminan las partículas en suspensión, en el caso concreto de la ETAP de 
SJD  son de tamaños superiores a 8mm. Seguidamente, el desarenado elimina partículas de 
grava, arena y minerales superiores a 200 micras. En la coagulación se emplean sales de 
aluminio para aglutinar las partículas en el agua,  hasta alcanzar un tamaño que permita su 
separación por gravedad. A la mezcla obtenida se le subministra ClO2 para la eliminación de 
metales como el hierro y manganeso y también la materia orgánica gracias a su poder 
oxidante. Si el agua a tratar lo requiere es posible la adición de floculante. Seguidamente el 
agua con los reactivos pasa por los decantadores En la etapa de sedimentación/decantación, 
se producen dos procesos paralelos: la sedimentación de materias coaguladas y la 
decantación del agua clarificada 
En la desinfección, el agente ClO2, tiene un poder decolorante y desodorante. Elimina 
elementos patógenos. El último paso para la eliminación de materia en suspensión es el filtro 
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de arena, que elimina los sólidos que no se han eliminado antes y bacterias como la Giardia y 
el Cryptosporidium. 
El agua subterránea, procedente del acuífero del río Llobregat, se incorpora a la salida de la 
filtración por arena. A pesar de que presenta una salinidad equivalente o incluso superior a la 
del agua superficial, es de mejor calidad. No necesita tratamiento previo, ya que por estar en 
el acuífero ya está filtrada. 
A partir de este punto, el agua se reparte en dos líneas independientes: 
Por un lado, el tratamiento por ozono y filtración de carbón activo granular (CAG) y, por otro, el 
tratamiento mediante membranas de ultrafiltración y ósmosis inversa con una posterior 
remineralización. Esta parte del proceso eliminará las sustancias disueltas en el agua. 
- Tratamiento con Ozono y CAG: La línea que trata el agua sin tecnologías de 
membrana, mediante ozono y CAG, hace necesaria una etapa de oxidación química con 
ozono (ozonización) para reducir los compuestos orgánicos, principalmente aromáticos que no 
son eliminados eficazmente con la aclaración o carbón activado. El CAG también retiene 
óxidos metálicos (hierro, manganeso, níquel, etc…). Esta etapa en general mejora las 
propiedades organolépticas ( color y sabor) del agua.  
Por lo tanto, la ETAP SJD tiene un tratamiento de grado A3, pero con la etapa de Ozonización 
- Tratamiento con UF y OI: 
La línea que utiliza tecnologías de membrana se ha instalado en la ETAP de SJD 
recientemente,  con la finalidad de conseguir los objetivos de calidad establecidos, en la 
mejora organoléptica así como en el cumplimiento de las legislaciones más rigurosas actuales 
y futuras. 
Un 50% del agua de la ETAP es tratada mediante esta vía según confirma un estudio de 
planta piloto realizado para el tratamiento de agua salobre mediante OI en la ETAP de SJD 
(R.Devesa et al., 2010). 
La UF es una barrera total contra bacterias, pero no contra los virus. También eliminan 
materias en suspensión hasta el nivel requerido para el correcto funcionamiento de las 
membranas de ósmosis inversa (OI) así como el Aluminio residual usado como coagulante en 
el tratamiento convencional. Esta es la principal razón de la existencia de la UF previa a la OI.  
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Propiamente la ósmosis inversa supone una barrera total para bacterias y virus. Además, 
elimina la práctica totalidad, entre el 90 y 99% , de los compuestos orgánicos e inorgánicos 
presentes en el agua, alcanzando conductividades y valores de carbono orgánico total (COT) 
extremadamente bajos. La presión utilizada es entre 8 y 16 bares, y con un índice de 
recuperación en la OI del 90%. Por otra parte, al  producir un agua prácticamente carente de 
sales, se requiere una remineralización posterior para asegurar que el agua no sea agresiva ni 
tampoco incrustante y cumpla con los valores de la OMS. 
En el último punto, la cloración, se mezclan el agua ozonizada y filtrada por carbón activo 
granular con la procedente de la línea de membranas y remineralización. Se asegurará la 
eliminación de prácticamente todo el contenido de amonio que quede tras el tratamiento de 
ozonización / filtración por carbón activo, y garantizará también la desinfección total del agua 
(Aigües de Barcelona). 
5.2.3. ETAP de Abrera  
La ETAP de Abrera se abastece únicamente con agua superficial del río Llobregat. Tiene una 
capacidad de 4000 litros por segundo. Las instalaciones son capaces de suministrar el 20% 
del total de la demanda metropolitana del agua potable ( Aigües Ter Llobregat). 
De acuerdo con las normas de la UE esta planta pertenece a la de tipo A3 (Filtración, 
adsorción con AC-Desinfección). La empresa Aigües Ter Llobregat ( ATLL) ha realizado 
importantes inversiones para mejorar la línea de tratamiento, puesto que el agua del río 
Llobregat, en su tramo inferior, presenta problemas de contaminación y salinidad que dificultan 
su tratamiento. Actualmente, para evitar todo ello, ATLL ha construido una desalinizadora que, 
mediante un proceso de electrodiálisis reversible (EDR), consigue una mejora de las 
características químicas y organolépticas (sabor, olor) del agua. El proceso de tratamiento 
está constituido por las fases ilustradas en la Figura 5.2.  
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Figura 5.2: Diagrama del proceso de tratamiento de agua en la ETAP de  Abrera 
♦ Dispositivos para el cumplimiento de los requisitos de Calidad en la 
ETAP de Abrera. 
El tratamiento convencional para la eliminación de los sólidos y coloides presentes en el agua 
del río Llobregat es prácticamente análogo al seguido en la ETAP SJD. Concretamente, en la 
planta de Abrera, en la etapa de desarenado se añade permanganato potásico para oxidar 
compuestos orgánicos e inorgánicos y en SJD se añade ClO2 en la etapa de coagulación, con 
el mismo fin, oxidar la materia orgánica y algunos metales. Antes de la entrada del agua a los 
decantadores, en el caso de Abrera se dosifica dióxido de carbono para ajustar el pH del 
agua. La principal diferencia en el tratamiento del agua se halla en el método utilizado para la 
eliminación de las especies disueltas en el agua. 
En la ETAP de Abrera, la totalidad del agua  a la salida del filtro de arena se filtra de nuevo por 
un lecho de carbón activo, de 1,5 m de espesor, donde queda adsorbida una parte de la 
materia orgánica presente. Seguidamente, una parte del agua tratada, como máximo un 60% 
del flujo de agua de entrada, se somete a la etapa de electrodiálisis reversible ( EDR), que 
elimina del agua un alto porcentaje del contenido en sales, mejorando la percepción 
organoléptica del agua.   En la ETAP de Abrera, el proceso de EDR fue seleccionado para 
eliminar las altas concentraciones de salinidad y la dureza del agua salobre cruda y al mismo 
tiempo reducir el potencial de THM, mediante la eliminación de los aniones bromuro.  
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La unidad de la membrana EDR está compuesta por: 
- Una unidad de bombeo con un sistema de 12 bombas de 1030 m3 / h. 
- Una unidad de membranas de EDR, con 9 módulos y 576 baterías de dos etapas. 
- Unidad de Remineralización saturado de dióxido de carbono y de cal. 
El resto de caudal de agua, es tratado por el tratamiento convencional (filtración y el GAC).  
Los flujo tratados con EDR dependen de la calidad del agua cruda y del suministro exigido. En 
la Tabla 5.5 se muestran los valores de la ETAP de Abrera, antes y después de la ampliación 
EDR. Finalmente el agua es clorada y almacenada en 4 depósitos de 263.000 m3 que 
permiten garantizar el suministro del caudal de las diferentes redes con independencia de la 
calidad del agua del río. 
 
Antes de la Ampliación 
Flujo promedio de la ETAP 2,3 m3/s 
Máximo flujo de la ETAP 3 m3/s 
Filtros de arena 8 unidades (1100 m2) 
Filtros de CAG 10 unidades (1500 m3) 
Después de la Ampliación 
Máximo flujo de la ETAP 4 m3/s 
Filtros de arena 12 unidades (1650 m2) 
Filtros de CAG 15 unidades (2250 m3) 
Sistema de filtro de cartucho 18 unidades 
Flujo de tratamiento EDR 2,3 m3/s 
Recuperación EDR 90% 
Reducción del bromuro 60–80% 
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Reducción de la Conductividad 60–80% 
Promedio de reducción de sales 154 t/día 
Módulos ERD 9 
Etapas EDR 2 
Remineralización Cal+CO2 
Tabla 5.5: Características de la planta de Abrera antes y después de la ampliación de ERD.                                    
(F. Valero, R. Arbós 2010) 
La decisión final fue la ampliación de la planta de producción de 3 m3/s a 4 m3/s, y la inclusión 
de una nueva etapa de EDR, lo que hace que esta planta sea la planta de desalinización más 
grande del mundo usando esta tecnología, y un nuevo ejemplo de una aplicación a gran 
escala de una tecnología de  desalación para mejorar la calidad del agua potable. 
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6. Eficiencia de los procesos de membranas: NF, OI 
y EDR 
Para evaluar que tecnología es más adecuado en el tratamiento de una agua cruda hay que 
tener en cuenta factores técnicos, económicos y medioambientales. Este apartado se ocupará 
de evaluar y comparar la eficiencia de los tres procesos de membrana seleccionados: la OI, 
NF y EDR,  con el fin de encontrar el proceso más eficaz  en la desalobración de aguas 
salobres. La eficiencia de los procesos de membrana depende claramente de la buena 
eliminación de los componentes no deseados en el agua. Además hay otras variables, que se 
exponen a continuación, que influyen de forma directa o indirecta en la eficacia del proceso.
     
6.1.1. Fouling 
Un  factor que influye de  manera directa en la correcta  eliminación de los componentes no 
deseados es el ensuciamiento de la membrana, también llamado  fouling. Además  de 
entorpecer la eliminación de las sustancias no deseadas,  conlleva un encarecimiento del 
proceso debido al aumento de presión requerida para obtener los valores de eliminación y flujo 
deseados, y también por las labores de limpieza de la membrana.  Por las anteriores razones, 
éste es  un problema importante para compartir, tanto por la OI como por  la NF.  Existen 
cuatro tipos principales de fouling, que se pueden clasificar según (Z. Amjad; 1993):  
-
 Biofouling: resulta de la contaminación microbiana del agua de alimentación y 
produce un biofilm en la superficie de la membrana, lo que aumenta la resistencia a 
la permeación del agua a través de la membrana.  
-
 Scaling: Surge de la precipitación y deposición de sales en la superficie de la 
membrana.  
-
 Ensuciamiento orgánico: Proviene de sustancias como los hidrocarburos que 
recubren la superficie y / o la cavidad  de los poros. 
-
 Ensuciamiento coloidal: Se debe sobre todo a partir de partículas, tales como 
arcilla o sílice, acumuladas en la superficie de la membrana.  
En general, se produce suciedad en la superficie de la membrana o en el interior de sus poros, 
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causando una disminución del flujo de permeado. Debido al contenido en  sales, materia 
orgánica y sólidos en suspensión de las aguas salobres, la aparición de suciedad en la 
membrana de OI y NF es inevitable. Con el fin de  minimizar este problema, existen dos 
estrategias que se emplean habitualmente. El primer grupo incluye la reducción al mínimo de 
incrustaciones mediante un tratamiento previo de la alimentación, reduciendo al máximo su 
contenido en los componentes que en etapas futuras puedan generar  fouling. El segundo 
grupo consiste en la remediación de la membrana sucia por la limpieza química que se lleva a 
cabo para restaurar sus flujos. A pesar de que muchos de estos productos de limpieza puede 
restaurar el flujo, también pueden afectar a la selectividad de la membrana conllevando la 
reducción de la calidad del agua (A. Al-Amoudi y R.W. Lovitt et al., 2007). 
La razón del éxito de la EDR respecto la NF y la OI en los problemas de fouling se debe a  
una combinación de diseño del equipo y de las propiedades membrana. El diseño del equipo 
permite la operación de rutina en niveles más altos de turbidez y del índice de densidad de 
sedimentos (SDI) que otros equipos de membranas de desalinización. Además tiene una 
resistencia extrema  al fouling por compuestos orgánicos debido a su funcionamiento, ya que 
la EDR es un proceso de ED en la cual se cambia periódicamente (de 2 a 4 veces por hora) la 
polaridad de los electrodos, lo que genera una autolimpieza continua y así se previenen 
incrustaciones (Jornadas Técnicas, 2003). El diseño también permite el desmontaje y limpieza 
manual si ocurren  incrustaciones de partículas. 
Esta combinación permite a la EDR operar en  aguas más sucias como las aguas residuales  
con un pretratamiento económico. Debido a que los mecanismos para el depósito de los 
coloides en la superficie de la membrana de los equipos de EDR dependerá del grado de 
carga  de las partículas, los límites precisos de turbidez o SDI no se  pueden  definir para  la 
EDR como un límite general. Sin embargo, el ensuciamiento coloidal nunca se ha 
experimentado por debajo de una agua de alimentación de cinco  minutos SDI de 12, mientras 
que  el ensuciamiento es probable a partir de cinco minutos SDI con valores superiores a 16. 
Estos valores corresponden en general a valores de turbidez de 0,25 a 0,50 NTU. Sin 
embargo se producen excepciones, por ejemplo una planta de EDR ha operado 
durante períodos prolongados de varios meses con agua de alimentación  con valores de SDI 
superiores a 19 sin problemas (R.P. Allison; 1991). 
6.1.2. Requerimiento Energético 
Otro factor importante, que implica una cuestión económica y medioambiental es el 
requerimiento de energía empleado para cada  proceso.  
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La  energía que se consume  mediante el proceso de EDR es en función de la salinidad del 
agua cruda. La resistencia eléctrica del agua aumenta cuando se reduce su contenido en sal, 
por lo que sería muy costoso obtener agua pura con este proceso debido al alto requerimiento 
energético. 
En la práctica este proceso podría ser utilizado para la desalación de aguas salobres, cuando 
la salinidad requerida del agua producida es del orden de 500 ppm (M.S Mohsen and O.R. Al-
Jayyousii et al., 1999). 
El requerimiento energético en NF y OI  está estrechamente ligado a los mecanismos de 
eliminación de cada membrana. Los mecanismos de trasferencia de las membranas de 
nanofiltración son de disolución-difusión. Es decir, la diferente velocidad de paso de los 
distintos componentes a través de la membrana son debidos a la diferente solubilidad y 
difusividad de los componentes es ésta.  
La baja permeabilidad de las membranas de osmosis inversa requiere de altas presiones y un 
consumo de energía relativamente alta. Este efecto es aún más pronunciado en la presencia 
de  una presión osmótica elevada debido a las altas concentraciones de componentes 
disueltos  en la alimentación (B. Van Der Bruggen et al., 2003). 
En un esfuerzo para reducir el coste de de energía requerido para la operación RO, ha sido 
desarrollada la NF. Hasta hace dos décadas aproximadamente, la nanofiltración ha sido usada 
en el ablandamiento de agua y la eliminación de subproductos de desinfección (DBO). La 
introducción de la membrana de ósmosis inversa de presión ultrabaja, categóricamente una 
nanofiltración, ha ensanchado el horizonte de usar la nanofiltración en la desalinización de 
agua salobre  así como aguas superficiales y aguas negras (H. Ozaki et al., 2000) 
La NF respecto la OI necesita presiones de trabajo bajas obteniendo a su vez flujos de 
permeado altos, provocando una disminución en el consumo energético afectando también a 
los costes de operación de forma positiva (J. Palmeri et al., 2009). 
6.1.3. Recuperación   
En la aplicación de la desalación a gran escala se hace  necesario operar a niveles de 
recuperación de agua elevados, con el fin de reducir al mínimo los desafíos técnicos y 
medioambientales, así como los costes de eliminación y pérdida de agua de origen, asociados 
con el concentrado generado en las técnicas de membrana
 (J.Glater y Y.Cohen et al., 2003). 
Para las técnicas de NF y OI, el  problema anteriormente mencionado de la precipitación de 
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sales en las membranas, scaling, que se da cuando los iones precursores del scaling 
presentes en la corriente de retenido de la membrana se concentran sobre el límite de 
solubilidad y precipitan, es un serio impedimento para conseguir una recuperación alta en la 
desalobración de las aguas salobres mediante la NF y  la OI. La aplicación de antiscalantes 
además de encarecer el coste de la operación, una excesiva dosis de estas sustancias 
aumentan el potencial de fouling y biofouling
 (J.S.Vrouwenvelder et al., 2000). 
Para evitar este gran inconveniente,  (A.Rahardianto et al., 2007) integraron un ablandamiento 
de precipitación acelerada (APS) antes de introducir el agua salobre en la membrana de OI  
para reducir el efecto del scaling. El estudio mostró una desalación con una recuperación alta 
de hasta el 98%. 
 
Un claro ejemplo de la eficiencia de esta técnica se encuentra en el análisis hecho por  
(F.Valero and R.Arbós et al., 2010) en  reducción de la salinidad, la dureza y los 
contaminantes inorgánicos del agua salobre del río Llobregat ,  situado en Barcelona, 
mediante una planta piloto EDR, obteniendo una recuperación de agua superior al 90%. 
6.1.4. Eliminación de componentes no deseados  
• Eliminación de Sales: 
Las tres técnicas, OI, NF y EDR, tienen una buena capacidad de desalobración de las aguas 
salobres. Sin embargo, no eliminan la salinidad por igual. La OI destaca por encima de las 
otras dos por su alta eliminación de sales debido a un tamaño de poro inferior de la 
membrana. A su vez, la NF elimina mayor salinidad que la EDR  tanto para los aniones 
monovalentes como bivalentes ( R.Harries et al., 2001). 
• Eliminación de la dureza: 
Los iones causantes de la dureza del agua como el calcio, el magnesio, los carbonatos y 
sulfatos se eliminan  de forma más eficaz mediante la NF, logrando la eliminación 
prácticamente total de los iones bivalentes, entre el 77 y el 99%. Una característica de las 
membranas de NF que puede resultar ventajosa es la capacidad  de ablandar una agua sin 
eliminar grandes cantidades de sal o otros iones monovalentes que pueden tener valores 
deseados en el agua cruda a proporción de unos altos valores de dureza ( N.Hilal et al., 2005).  
También es posible la eliminación de concentraciones altas de las especies causantes de la 
dureza en aguas salobres mediante membranas de RO, con rechazos superiores al 95% 
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(J.Schoeman et al., 2003). La EDR también resulta eficiente en el ablandamiento de aguas 
salobres, situada de forma general en el mismo rango que la OI y con mejores resultados en 
el caso de aguas con altos contenidos en TDS, obteniendo valores de recuperación que OI no 
puede igualar debido a la formación de scaling en la membrana.  
• Eliminación de Nitratos: 
A diferencia de otros iones, los nitratos son eliminados con mayor facilidad mediante la OI, 
alcanzando una buena eficiencia  con valores hasta el 98 %. En contraste,  la NF no es una 
técnica demasiado adecuada para su correcta eliminación, ya que dicha técnica a modo 
general posee una mayor eliminación de las especies bivalentes respecto las monovalentes, 
corroborándolo de forma particular para el NO3- mostrando una eficiencia de eliminación entre 
el 50 y el 76 %.  La EDR  al igual que la NF está influenciada por la presencia de otros iones 
en el grado de eliminación de nitratos. Así, tampoco es posible igualar  los valores  de la OI en 
términos de eficacia de eliminación. 
• Eliminación de MON: 
La presencia de MON conlleva inconvenientes en las propias aguas, como la proliferación 
bacteriana y la formación de THM’s en etapas posteriores del tratamiento, a la vez que 
inconvenientes en su sistema de separación como es el ensuciamiento orgánico de la 
membrana. De este modo, la correcta eliminación de MON es importante para obtener un 
agua con una correcta calidad sanitaria. La  EDR se utiliza principalmente en la eliminación de 
compuestos no orgánicos, debido a su papel limitado en la eliminación de orgánicos. 
Justamente, la NF y la OI son las técnicas apropiadas  para la correcta eliminación de la MON.  
La eliminación de materia orgánica por NF depende del peso molecular y la carga de los 
compuestos orgánicos. Ha sido observado que los solutos inorgánicos cargados  son 
rechazados por la membrana en pesos moleculares más bajos  que los son los compuestos 
orgánicos sintéticos  no cargados, posiblemente debido a la repulsión electrostática entre el 
ión y la membrana (S.J Duranceau  and J.S Taylor et al., 1992). Aún así,  la eliminación en 
ambos casos es muy buena, entre el 88% y el 99%, dependiendo también de las condiciones 
experimentales y el tipo de membrana (S. Meylan et al., 2007).  Además la NF también elimina 
los precursores de los THM’s con una eficacia superior al 95% ( J.S Taylor et al., 1992). 
La OI incluso obtiene mejores resultados que la NF debido a la exclusión por tamaño. 
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• Eliminación de componentes microbiológicos: 
La EDR no es una técnica adecuada para la eliminación de los componentes microbiológicos, 
ya que no es eficaz eliminando materia orgánica. Las tecnologías de membrana más 
completas en la eliminación de los componentes microbiológicos son la NF y la OI, con una 
exclusión total de estos contaminantes (A. Bennett ; 2008). 
6.1.5. Comparación y valoración de las técnicas: NF, OI y EDR 
En la Tabla 6.1  quedan reflejados todos los parámetros que intervienen en la eficiencia de un 
proceso de membrana, para poder evaluar  fácilmente el método más eficaz. 
 
 EDR OI NF 
Eliminación Sales Mediana Alta Mediana 
Eliminación Dureza Alta Alta ( >95%) Alta (77%-99%) 
Eliminación Nitratos Mediana Alta (<98%) Mediana (50%-76%) 
Eliminación  M.O No elimina Alta Alta (88%-99%) 
Eliminación  
Componentes 
Microbiologicos 
No elimina Alta Alta 
Consumo Energía Bajo Mediano Bajo 
Recuperación Alto Mediana Mediana 
Fouling Bajo Mediano Mediano 
Tabla 6.1: Tabla resumen de  variables que intervienen en la eficiencia de los procesos  EDR, OI y NF. 
La Tabla 6.1 muestra  la eliminación de los principales componentes no deseados presentes 
en las aguas salobres, la energía requerida, la recuperación y la susceptibilidad al fouling para 
cada una de las técnicas de membrana, NF, OI y EDR, en la potabilización de aguas salobres.  
A continuación se realiza la valoración del contenido de la Tabla 6.1 con el fin de hallar la 
técnica de membrana más apropiada para la producción de agua potable. Para lograr una 
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máxima productividad de agua de alta calidad minimizando los costes y el consumo 
energético, las características deseadas para son una alta eliminación de componentes  y 
factor de recuperación acompañado de un bajo requerimiento energético y susceptibilidad al 
fouling.  
Tanto la NF como la OI son superiores en la eliminación de componentes no deseados 
respecto la EDR. A priori, la  NF en comparación con la OI  no elimina en un porcentaje tan 
alto las sales y los nitratos,  y esto puede parecer una desventaja respecto la OI, pero la 
eliminación de iones mediante NF  logra un valor aceptable para el agua consumo humano. 
Sin embargo, la OI necesita de un proceso de remineralización debido a que  las 
concentraciones de permeado son muy inferiores a las normas de la OMS. De este modo, los 
procesos de membrana de NF tienen un número de ventajas respecto las membranas de OI. 
La NF produce un agua de calidad deseada, con un consumo inferior de energía  y el 
consecuente coste de operación más pequeño. Además la NF tiene otras ventajas respecto 
RO: 
-
 Alta eliminación de moléculas orgánicas: con potencialmente menos fouling. 
-
 Alto rechazo de iones polivalentes  y un moderado rechazo de iones monovalentes: 
Conlleva una selectividad de los iones monovalentes respecto los multivalentes o 
viceversa. 
Referente al sistema de EDR, en general es menos susceptible a la suciedad que RO y NF, lo 
que conlleva a su vez altos valores de recuperación. También se considera más dócil en los 
procesos de inicio / parada de la operación, y en los largos períodos sin uso  del sistema 
(R.Harries et al., 2001). El principal inconveniente que tiene respecto la NF y OI es su 
prácticamente nula eliminación de materia orgánica. Así, la EDR no es una técnica eficaz y 
económica respecto las demás en el tratamiento de aguas superficiales y en particular en el 
río Llobregat, ya que se hace necesario alguna etapa posterior al tratamiento para la 
eliminación de la M.O.  
A modo general, la técnica que mejor se adapta a la desalinización de agua salobre en cuanto 
a calidad del agua, productividad y coste es la Nanofiltración. 
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7. Modelización del rechazo de contaminantes en 
membranas de NF 
Los mecanismos de transporte de las especies a través de las membranas de  NF a diferencia 
de otras técnicas de membrana impulsadas por presión como la OI, todavía no se han 
entendido bien. Actualmente ocupan casos de estudio debido a su gran importancia ya que la 
ausencia de un modelo de  rechazo de  componentes conlleva dificultades en la explicación de 
los resultados experimentales. La capacidad de predecir el rendimiento de los procesos de NF 
permitirá obtener las características de las membranas, predecir el funcionamiento del  
proceso y optimizarlo. Esto conllevaría a reducir el número de experimentos y también  la 
inversión de tiempo y dinero. 
7.1.1. Mecanismos de transporte en membranas de NF 
Las membranas de NF son membranas porosas, a través de las cuales  pasan las especies 
con distintas tasas de permeabilidad. La tasa de transporte y  selectividad a través de las 
membranas está principalmente influenciada por dos modelos:  solución – difusión y  exclusión 
por tamaño (Ulbricht 2006), ilustrados en la Figura 7.1.
 
                                                                           
    
Fig (a)                                Fig (b)
 
Figura7.1: Descripción de los mecanismos de trasporte a través de las membranas 
a) Mecanismo solución-difusión  b)  Mecanismo de exclusión por tamaño 
En el modelo de solución-difusión, las especies permeables se disuelven en el material de la 
membrana y se difunden a través suyo debajo un gradiente de concentración. Las distintas 
especies permeables  se separan por diferencias de solubilidad  en la membrana y por 
diferencias en las tasas en que difunden a través de la membrana. 
En la exclusión por tamaño, las especies que se trasportan por el flujo convectivo  impulsado 
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por la presión , pasan a través de los poros de la membrana  si  tienen un tamaño inferior a 
éste. Así, las especies cuyo tamaño es mayor que el poro, no son permeables a la membrana.  
La base del modelo solución-difusión es la difusión, proceso por el cual la materia se 
transporta a través del sistema  mediante un gradiente de concentración, de manera que el 
transporte de materia ocurre desde la región más concentrada a la menos concentrada.  Este 
proceso se formula a partir de la ley de Fick que se describe mediante la siguiente ecuación 
(Ec. 7.1): 
(7.1)                    
dx
dc
DiJ ii ⋅−=
 
Donde,    
Ji: flujo del componente i transferido (g/cm2·s)  
dci/dx:  gradiente de concentración del componente i.  
Di = coeficiente de difusión (cm2/s);que mide la movilidad de las moléculas individualmente.   
La base del modelo de exclusión por tamaño es el flujo convectivo impulsado por la presión a 
través de los poros medianos de membrana y de capilares. La ecuación ( Ec.7.2) que explica 
este transporte es la ley de Darcy : 
(7.2)                    '
dx
dpCKJ ii ⋅⋅=
 
Donde,    
dp/dx: gradiente de presión existente al poro medio 
Ci = concentración del componente i al medio  
K’ = coeficiente de naturaleza del medio.    
Además de los modelos anteriormente descritos,  existe otro fenómeno que rige la selectividad 
de la separación, la concentración por polarización. Esto ocurre cuando el soluto es llevado 
hacia la membrana mediante el flujo convectivo por el disolvente. El disolvente atraviesa la 
membrana en mayor grado, y por tanto aumenta la concentración de soluto cerca de la 
membrana. Este aumento de concentración de soluto origina un flujo difusivo  en sentido 
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contrario al flujo convectivo, buscando disminuir la concentración. Este aumento de la 
concentración cerca de la membrana es lo que se conoce como concentración por 
polarización. Esta polarización introduce así una pared de concentración Ci,w diferente de la 
concentración de la alimentación Ci,r. El soluto distribuido  en la interfase 
membrana/disolución, será trasportado a través de ella por el mecanismo convectivo de 
exclusión de tamaño i por el mecanismo de solución-difusión. Se muestra en la Figura 7.2  que 
la acumulación de solutos  a la pared de la membrana es muy importante y no puede ser 
menospreciada.  
 
Figura 7.2:  Concentración de polarización en membranas 
De este modo, la eficiencia de la membrana no solo depende de sus propiedades, sino 
también de las condiciones de operación. La hidrodinámica del sistema tiene influencia directa 
en la reducción de la resistencia de trasporte  en la interfase de la membrana. El diseño del 
sistema juega un papel importante en la distribución del flujo en la interfase de la membrana, 
ayudando a disminuir el efecto que la polarización por concentración tiene sobre el 
rendimiento. 
En procesos de NF, la distribución de solutos no cargados en la interfase capa de 
concentración por polarización/membrana se debe al mecanismo de exclusión por tamaños. 
Debido a su tamaño un soluto sólo tiene acceso a una parte del área total de la superficie de 
un poro. Esto causa la exclusión del soluto por la superficie de la membrana. Una separación 
entre diferentes solutos sólo se dará si éstos tienen diferencias significativas de tamaño 
En los componentes cargados, el efecto Donnan tiene un papel importante en el mecanismo 
de eliminación. Un parámetro importante en el proceso de transporte a través de las 
membranas de NF es la carga de la membrana a lo largo de la superficie y a través de los 
poros. La  mayoría de las membranas de NF están cargadas negativamente, y la  interacción 
electrostática se lleva a cabo entre el componente y la membrana (Uytterhoeven,S. et 
Pág. 52  Memoria 
 
al.,1998). En este  mecanismo, los co-iones (que tienen la misma carga que la membrana) 
son rechazados por la superficie de la membrana y para satisfacer la condición de 
electroneutralidad, un número equivalente de iones positivos  son retenidos lo que resulta en 
la retención de sal, como se representa en la Figura 7.3.   
 
Figura 7.3: Esquema del efecto Donnan 
El efecto Donnan conduce a una diferencia en el rechazo según la carga de los iones. Así, los 
 iones multivalentes tienen un mayor rechazo en la NF que los iones monovalentes porque las 
interacciones de carga son más grandes, los co-iones, en particular, son retenidos más 
eficientemente.  
El último mecanismo  presente en las membranas de  NF es  la exclusión dieléctrica. La 
exclusión dieléctrica se produce debido a la interacción de los iones con interfaces polarizadas 
entre  medios de comunicación con diferentes constantes dieléctricas (Yaroshchuk, A.E; 
2001). Este hecho ocurre en las membranas debido a la polarización del agua dentro del poro, 
disminuyendo así su constante dieléctrica.  De este modo, la entrada del soluto al poro es 
menos favorable, ya que los iones quedan solvatados por el agua. dando como resultado su 
exclusión, como se muestra en la Figura 7.4  
                                                                    
 
Figura 7.4: Esquema de la Exclusión dieléctrica
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La carga de polarización es proporcional a la de carga del ión. Por lo tanto, la energía de la 
exclusión es proporcional al cuadrado de la carga de los iones y tanto cationes como aniones 
se excluyen de los poros.  
La importancia de estos dos mecanismos de transporte, en procesos de NF, es todavía un 
punto de debate en la comunidad científica (Hagmeyer 1998, Yaroshchuk 2000). En la 
mayoría de la literatura estudiada, se utiliza el principio de exclusión de Donnan para entender 
mejor el mecanismo de transporte en membranas de NF. Para describir el mecanismo de 
transporte en membranas de NF se han utilizado modelos como: modelo de Theorell y Meyers 
y Sievers (TMS), modelo de carga superficial (SC), ecuación de Nernst Planck ampliada 
(ANP), entre otros. 
7.1.2. Modelos utilizados en membranas de NF  
Se han realizado varios estudios para predecir el rechazo en las membranas de NF, 
como el modelo de SPIEGLER - Kedem que supone la membrana como una caja negra, o 
otros modelos mecánicos basados en la ecuación ampliada de Nernst - Planck. 
♦ Modelos basados en el modelo de Spiegler- Kedem  
El transporte de solutos a través de una membrana de NF se puede describir utilizando los 
principios de  la termodinámica irreversible (Spiegler y Kedem, 1966)  donde la membrana se 
considera como una caja negra para caracterizar las membranas en términos de 
permeabilidad de sales, Ps, y coeficiente de reflexión,σ , que es un parámetro que 
mide el grado de semi-permeabilidad de la membrana, reflejando su capacidad de pasar el 
disolvente en preferencia al  soluto. Kedem and Katchalsky presentaron la relación del flujo 
volumétrico Jv  y el flujo de soluto Js a través de una membrana, para  un sistema de dos 
componentes, compuesto de agua y un soluto, que les llevó a dos ecuaciones básicas  
 
(7.3)                    )( ∆Π⋅−∆⋅= σPLJ pv  
(7.4)                   )1( int vsss JCCPJ ⋅⋅−+∆⋅= σ  
donde ∆P y  ∆Π definido  respectivamente como la presión transmembrana y la  diferencia 
osmótica entre cada  lado de la membrana, la Lp es la permeabilidad hidráulica para el agua 
pura, Cint. es la concentración de solutos en la membrana y  ∆Cs = Cm-Cp con Cm y Cp 
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respectivamente, las concentraciones en la superficie de la membrana en el lado de la 
alimentación y en el permeado. Lp es la  permeabilidad hidráulica de una solución salina y Pc 
la presión crítica, que se define como:  Pc= σ ∆Π. El parámetro de Pc es la presión eficaz para 
que se observen las primeras gotas de permeado.  
La ecuación ( Ec. 7.4) muestra que el flujo de soluto es la suma de términos de difusión y 
convección. El transporte de solutos por convección tiene lugar debido a un gradiente de 
presión aplicada a través de la membrana. Una diferencia de concentración en ambos lados 
de la membrana provoca el transporte difusivo. Cuando existe una gran  diferencia entre la 
concentración de rechazo y la de permeado, Speigler-Kedem  utilizó las ecuaciones anteriores 
y obtuvo las siguientes expresiones de la tasa de rechazo del soluto relacionadas con el flujo 
de perneado: 
(7.5)                   )1(
)1(
F
FR
⋅−
−
⋅=
σ
σ
 
(7.6)                   ))(
)1(
exp( Jv
Ps
F ⋅−−= σ
 
De la ecuación (Ec.7.5) parece que la retención aumenta con el flujo de agua y alcanza un 
valor límite σ para un valor infinitamente alto de flujo de agua como informó (C.K. Diawara, 
2003) La ecuación (Ec.7.5) sin embargo, sólo relaciona la concentración de superficie de la 
membrana con la concentración de permeado. Es necesario que se combine con la 
concentración de polarización  si la concentración de permeado tiene que estar relacionada 
con la concentración  de iones de la alimentación que se traduce en la film theory - Spiegler-
Kedem (Z. V. P. Murthy and Sharad K. Gupta, 1999) 
Los parámetros σ y Ps se pueden determinar a  partir de los datos experimentales de rechazo 
(R) en función del flujo volumetrico (Jv) utilizando el método de mejor ajuste (H. Al-Zoubia, 
2007; S. Koter, 2006). 
♦ Modelos basados en la ecuación de Nernst – Planck ampliada  
En términos de modelos de predicción, los modelos que se han utilizado con éxito están 
basados en la ecuación de Nernst - Planck ampliada para describir el transporte dentro de la 
membrana. Uno de los modelos más citados y más común es el modelo de Donnan Steric 
Partioning Pore Model  (DSPM) que está basado en la teoría de carga eléctrica fija propuesta 
por Teorell, Meyers y Sievers, en combinación con la ecuación de Nernst - Planck ampliada. 
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Este modelo describe el rechazo de sales en términos de radio de poro efectivo (rp) y la 
relación entre el espesor y la porosidad efectiva (∆x / Ak). El modelo DSPM ha sido utilizado 
con éxito para predecir el rechazo de sales tales como NaCl y Na2SO4, colorantes orgánicos y 
mezclas de sales.  
Se hacen las siguientes aproximaciones a la hora de aplicar el modelo DSPM: (Labbez et al., 
2003) 
-
  La membrana consiste en un haz de poros cilíndricos idénticos de radio rp y 
longitud ∆x (con ∆x>> rp).  
-
 Uno de los componentes móviles, el disolvente, está en exceso.  
-
 Los flujos molares de los componentes (iones o solutos neutros) (ji), la 
concentración del componente i en la membrana (cim), y el flujo volumétrico de 
permeado (Jv) están perfectamente definidos en términos de magnitudes 
promedios.  
-
 El flujo volumétrico en el interior de los poros sigue un perfil parabólico definido por 
la ecuación de Hagen - Poiseuille. 
• Ecuaciones del modelo DSPM: 
Ecuación de Nernst – Planck (ENP) ampliada: 
          ( 7.7) 
Donde; 
 
 
El primer término se debe al transporte por difusión, el segundo al transporte eléctrico y el 
tercero al transporte convectivo. Kid, Kic  son los factores de retraso para la difusión y la 
convección, respectivamente y se definen como: 
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 (7.8) 
 (7.9) 
i es el coeficiente de partición de equilibrio, tiene en cuenta el tamaño finito del componente 
i, y está definido por el perfil de concentración que se da al proceso de acuerdo con la 
siguiente expresión: 
  (7.10) 
La tasa de rechazo está definida como: 
  (7.11) 
Sustituyendo los términos de concentración de soluto en el permeado (Ci, p) y en la membrana 
(Ci, m), la tasa de rechazo obtenido queda de la siguiente manera, 
  (7.12) 
Donde el numero de Peclet se define como: 
  (7.13) 
Si se sustituye la ecuación 12 en la 13, la expresión de la tasa de rechazo predicha por el 
modelo es función del flujo de permeado (Jv) como se puede observar en la ecuación 14: 
 (7.14) 
Procesos de potabilización de aguas salobres mediante tecnologías de membrana Pág. 57 
 
Para calcular la tasa de rechazo a partir de la ecuación anterior es necesario conocer los 
valores de λi y i. Para obtener estos valores se supone que para un flujo de permeado 
infinito, la tasa de rechazo se transforma en el coeficiente de reflexión de soluto y la ecuación 
10 queda en términos del factor de retraso convectivo y del coeficiente de partición, tal como 
se muestra en la ecuación 15: 
 (7.15) 
Si se sustituyen las ecuaciones( Ec.7.9) y ( Ec.7.10) en la ecuación (Ec.7.15), se obtiene la 
siguiente expresión. 
 (7.16) 
Los valores de λi y i se pueden calcular de forma iterativa a partir de las ecuaciones 8 y 14. 
El valor de λi se relaciona con el radio de Stokes y el radio de poro de la membrana, de 
acuerdo con la ecuación ( Ec.7.17). 
 (7.17) 
Siendo rp el radio de poro y supere el radio de Stokes del componente i. Este último viene 
dado por la ecuación 16, donde k es la constante de Boltzman, T es la temperatura en grados 
Kelvin, Di, ∞ es la difusividad del soluto y a dilución infinita, µ es la viscosidad dinámica 
 (7.18) 
Conocido el radio del poro, se puede aplicar la ecuación de Hagen - Poiseuille para aislar ∆x / 
Ak. Esta ecuación (Ec.7.19) muestra la relación que existe entre el flujo de agua pura Jv y la 
presión aplicada a lo largo de la membrana. 
 (7.19) 
El radio de poro efectivo, se puede obtener a partir de otros métodos como ajustando el 
rechazo de solutos no cargados o bien con imágenes obtenidas mediante AFM. El hecho de 
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utilizar AFM eliminará la necesidad de realizar experimentos más extensos utilizando solutos 
no cargados. (J. Schaep et al., 2001 y B.E. Cuartas et al., 2005) Después de obtener la tasa 
de rechazo según el modelo, esta debe compararse con el rechazo real obtenido 
experimentalmente.  
Como demostró A. Yaroshchuk, (Yaroshchuk, 2002) las características generales del modelo 
DSPM son muy similares a las del clásico modelo de SPIEGLER-Kedem. Las pequeñas 
diferencias cuantitativas son relacionadas con el hecho de que los actuales coeficientes 
fenomenológicos (el coeficiente salino de reflexión y la permeabilidad de la membrana al 
soluto) dependen de la concentración de sal dentro de la membrana, mientras que en el 
ámbito del enfoque clásico del modelo de Spiegler-Kedem se suponía constante. Sin 
embargo, en general estas pequeñas diferencias no pueden ser identificadas con toda 
fiabilidad en vista de la precisión finita y la reproducibilidad imperfecta de los datos 
experimentales. Por lo tanto, básicamente, parece ser bastante aceptable interpretar 
dependencias experimentales del rechazo de sal respecto al volumen de flujo transmembrana 
en el ámbito de las aproximaciones del modelo de Spiegler-Kedem. Los coeficientes 
fenomenológicos obtenidos en este camino, además, pueden ser interpretados en el ámbito 
de modelos mecánicos.  
Se ha observado experimentalmente que varias membranas poliméricas de NF rechazan 
sistemáticamente sulfatos con rendimientos de eliminación por encima del 98-99% de 
soluciones electrolíticas concentradas, pero al mismo tiempo la eliminación de los iones 
cloruro es bastante baja. Habitualmente la selectividad sulfato / cloruro en NF es explicado por 
la carga fija negativa de la membrana. Este mecanismo se explica en el ámbito del modelo 
DSPM, donde la capa activa de la membrana se considera de nano-poros medio. 
Una aproximación alternativa a la modelización de la NF es el uso del modelo de solution-
Diffusion (SDM) acoplado con el modelo de película (FM) para tener en cuenta la 
concentración de polarización. Por lo que se sabe, esta última aproximación no ha sido 
utilizada para explicar la gran selectividad de los iones sulfato respecto a los iones cloruro. 
Mientras tanto, este modelo parece ser el más adecuado por el momento para explicar este 
fenómeno. (A. Yaroshchuk et al., 2009). En la literatura sólo se dispone de datos 
experimentales de eliminación de sulfatos de soluciones electrolíticas concentradas que han 
sido obtenidas a valores únicos de presión transmembrana y en módulos de membrana en 
espiral donde la concentración de polarización puede ser bastante fuerte, y adicionalmente, su 
efecto puede variar considerablemente a lo largo del módulo. Esto hace difícil una 
interpretación cuantitativa de estos datos y se hace necesario realizar medidas sistemáticas 
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bajo condiciones más controladas. (A. Yaroshchuk et al., 2009). 
• Ecuaciones del modelo SDFM: 
En el modelo de solución - difusión (SD) se asume que no hay convección de acoplamiento 
entre la transferencia de soluto trans-membrana y el flujo volumétrico. El transporte de soluto 
transmembrana ocurre sólo vía difusión, como ilustra la ecuación (Ec.7.20): 
 (7.20) 
Donde; 
Jv: flujo volumétrico trans-membrana; Cs’’: concentración del soluto en el permeado; Pm: 
permeabilidad de difusión del soluto a través de la membrana y Cs’: concentración del 
soluto en la superficie de la membrana. 
Desde la ecuación (Ec.7.20) por la tasa de rechazo intrínseco se obtiene la ecuación 21. 
 (7.21) 
Y teniendo en cuenta la concentración de polarización en el ámbito del modelo de película 
(SDFM) llega ecuación ( Ec.7.22). 
 (7.22) 
Robs:Eliminación observable (global) debido a la membrana y la capa límite fija de 
polarización.               
Pδ: permeabilidad de difusión (del soluto) en la capa de polarización fija. 
Este modelo parece ser el más adecuado de momento para explicar la gran selectividad de 
los iones sulfato respecto a los iones cloruro. De momento, el modelo SDFM utiliza para 
explicar el comportamiento de soluciones con sales binarias debido al fenómeno de solución 
- difusión, el efecto de campo eléctrico y teniendo en cuenta la concentración de 
polarización. Últimos avances en este camino proponen modelos para mezclas de sales, 
para evaluar el comportamiento de las sales dominantes y trazas. 
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8. Ensayos de evaluación de especies no deseadas 
en base a membranas planas: Evaluación 
experimental 
8.1. Definición del sistema  
A continuación se describirán  todos los equipos e instrumentos que forman parte del montaje 
experimental. Sus especificaciones y la representación gráfica de cada uno se pueden ver en 
el Anexo D. 
-
 Módulo de membrana plana: Se ha utilizado  el módulo de GE Osmonics  (SEPA® 
CFII) que trabaja en configuración de flujo cruzado. 
-
 Membrana de nanofiltración NF270: El tipo de membrana es Polyamide Thin-Film 
Composite. Su estructura, ilustrada en la Figura 8.1, justifica el grado de separación  a través 
de ella.  
 
Figura 8.1: Estructura de la membrana de NF 
En las primeras micras de la capa enfrentada a la mezcla (capa activa) es donde se suele 
producir la separación. El resto de la membrana es más porosa, ofreciendo únicamente 
funciones de soporte. La membrana NF270 elimina un alto porcentaje de  COT y precursores 
de THM’s. También tiene un paso medio-alto  de la sal y un paso medio de la dureza. 
-
 Bomba de diafragma: El modelo de la bomba usada en el montaje experimental es 
D/G-10-X. Se utiliza para bombear la alimentación del tanque e impulsarla a través del sistema 
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de Nanofiltración. 
-
 Variador de frecuencia: Se utiliza para variar el caudal de la bomba. 
-
 Multímetro: Se utiliza para la lectura on-line de la tempertura, pH  y conductividad del 
permeado. El instrumento se calibró  con patrones para el canal de pH y el de conductividad. 
-
 Caudalímetro: Nos proporciona  la lectura del caudal de forma instantánea. Es de 
gran importancia ya que los experimentos se realizan a caudal constante y se precisa de un 
control de este parámetro en todo momento. 
-
 Bomba de mano: Esta bomba nos sirve para dar presión al módulo de membrana. 
-
 Baño termostático: Se utiliza para mantener la temperatura de la alimentación 
constante a 20ºC, ya que al trabajar a presiones altas la solución del tanque se calienta. 
-
 Manómetros: Hay  tres manómetros mecánicos que nos indican la presión a la 
entrada y la salida del módulo y a la salida de la bomba que impulsa la alimentación ( P 
máxima 60 bares). 
-
 Válvula by-pass: Se utiliza para regular el caudal i la presión de la alimentación. 
-
 Válvula de aguja: Se utiliza para regular la presión i el caudal de forma más estricta 
que con la válvula by-pass, ya que es más sensible. Se sitúa en el concentrado. 
-
 Válvula en forma de T: Se utiliza para recoger  muestras de permeado  del circuito. Si 
se deja cerrada el permeado vuelve al tanque de alimentación. 
-
 Sensores de temperatura, pH y conductividad: El permeado pasa a través  de los 
sensores in-line de pH, temperatura y conductividad. 
-
 Filtro de Cartucho: Se usa para filtrar las partículas con tamaños superiores a 5 µm. 
-
 Tarjeta adquisición de datos: Se utiliza una tarjeta de adquisición de datos y el 
software de programación Labview (Laboratory Virtual Instrumentation  Engineering 
Workbench) para la adquisición de los datos de caudal y de presiones de entrada y salida del 
módulo. 
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Los equipos anteriormente descritos forman parte de la planta de NF a escala de laboratorio  
basada en un módulo de membrana plana que trabaja en configuración de flujo cruzado, que 
se muestra en la Figura 8.2: 
 
Figura 8.2: Planta de NF a escala laboratorio 
La bomba impulsa la alimentación hacia el módulo de membrana de forma que se obtienen las 
corrientes de permeado y concentrado que son recirculados al tanque de alimentación. Los 
datos de presión de la alimentación (PF) y de presión del concentrado (PC) permiten el cálculo 
de la presión de trans-membrana, TMP (bares) que se define en la ecuación Ec.8.1: 
(8.1)                    
2
CF PPTMP +=
 
Por otro lado, el caudalímetro indica el caudal, para determinar la velocidad de flujo cruzado, 
vcf ( m/s), velocidad a la que el flujo de permeado pasa a través de la membrana. 
La TMP y la vcf son las variables que determinan la filtración transmembrana. 
8.2. Calibración de los equipos  
Previamente al inicio de los experimentos de filtración, se realizó un estudio para saber por un 
lado, el rango de operación del módulo de membrana, y por otro lado, se calibró la bomba, los 
manómetros y el caudalímetro del montaje experimental. De este modo se asegura el buen 
funcionamiento de los equipos para los futuros experimentos. 
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8.2.1. Comprobación de las curvas de la Bomba D/G-10-X ( Hydra-Cell) 
En las especificaciones de la bomba se describe gráficamente el aumento de caudal 
producido por el incremento de la frecuencia de la bomba (revoluciones/minuto) mediante un 
variador de frecuencia , para una presión de 14, 35 o 70 bares. En la Figura 8.3 se ilustra el 
gráfico para la bomba utilizada, D/G-10-X ( Hydra-Cell).     
   
 Figura8.3: Comportamiento teórico de la bomba: rpm vs caudal 
Experimentalmente, el primer paso fue comprobar las curvas de la bomba. Así se obtiene la 
siguiente relación caudal(l/min) –  frecuencia(revoluciones / minuto), ilustrada en la  Figura 8.4: 
Q=f(rpm) a Palimentación = 14 bars
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Figura8.4: Comportamiento real  de la bomba: rpm vs caudal 
Comparando la relación obtenida con la teórica, se puede afirmar que la bomba cumple las 
especificaciones del fabricante.  
8.2.2. Determinación de la velocidad de flujo cruzado ( Vcf) 
La velocidad de flujo cruzado habitual de trabajo se fija en 1,5 m/s, de modo que si se supera 
este valor, aumenta la concentración de polarización y  se acumulan  sales en la capa límite 
de la membrana debido al propio diseño, provocando una disminución de la producción de 
permeado y de su calidad. A efectos prácticos se fija el caudal  para trabajar a la Vcf deseada. 
En las especificaciones del módulo se ilustra la Figura 8.5  para encontrar el valor de caudal a 
partir de la velocidad de flujo cruzado deseada. Se dispone de la regresión para cuatro valores 
 de altura del  canal de entrada ( incluye el spacer de la alimentación, carrier de permeado y la 
membrana).  
 
 
 
 
 
    Figura 8.5: Relación Vcf ( m/s) y caudal (l/min) 
El sistema usado tiene una altura  de 34 mil, por la que no  se dispone de regresión. Por este 
motivo, se encuentra experimentalmente de la siguiente manera: 
Usando la información de las especificaciones del módulo de membrana: 
 
 
Siendo, 
Q= caudal (l/min) ; W (ancho del canal de flujo) = 3,75 inches = 0,09525 m; t (altura del canal 
de entrada) = 34 mil =0,0008638 m 
(8.2)                    
tW
QVcf
⋅
=
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Se representa  la ecuación ( Ec.8.2)  gráficamente en la  Figura 8.6 para una altura del canal 
de entrada de 34 mil : 
Velocidad cross flow (m/s) versus Flow rate (l/min) Feed spacer height = 34 
mil
y = 0,2026x + 1E-15
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Figura 8.6: velocidad de flujo cruzado(m/s) versus Caudal (l/min) 
Se consigue la regresión: 
(8.3)                12026,0 15−⋅+⋅= EQVcf
 
Se obtiene que para una Vcf de 1,5 m/s se necesita un caudal de 7l/min.  De esta modo, en 
los experimentos futuros con la membrana NF270 se trabajará a un caudal constante de 
7l/min. 
8.2.3. Obtención de la calibración de los manómetros y el caudalímetro 
Los sensores del sistema experimental  transforman los parámetros físicos en eléctricos, los 
cuales a  partir del hardware, tarjeta de adquisición de datos, y el software, programa Labview, 
pueden ser interpretados y así adquirir datos físicos en el ordenador. Las  relaciones lineales 
obtenidas de los parámetros físicos respecto los eléctricos, verifican correcto funcionamiento  
tanto del hardware como del software. 
En este caso se ha automatizado el sistema  para el caudalímetro y dos manómetros 
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(alimentación y concentrado). En la Figura 8.7 se muestra la calibración del manómetro de la 
alimentación y en la Figura 8.8  se muestra  la  del caudalímetro. 
Voltaje = f ( P alimentación )
y = 0,1616x + 0,0258
R2 = 0,997
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Figura 8.7: Relación entre la presión ( bares) y el voltaje ((voltios) 
Voltaje = f ( Q )
y = 0,391x + 2,108
R2 = 0,9985
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Figura 8.8: Relación entre el caudal( l/min) y el  voltaje(voltios) 
Ambas figuras muestran la linealidad entre  el voltaje  y la presión y el caudal respectivamente. 
8.3. Protocolo Experimental 
8.3.1. Metodología  
o Desinfección de la membrana 
El paso previo a poner en marcha el módulo de NF es el acondicionamiento de la membrana. 
Antes de colocar la membrana nueva en el módulo se debe dejar en remojo con agua mili-Q 
durante una noche para eliminar los productos de conservación de la membrana. Una vez la  
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membrana está limpia, se introduce  en el módulo como se detalla en el Anexo E. 
 
o Presurización de la membrana 
Posteriormente, se tiene que presurizar la membrana con agua mili-Q hasta la presión máxima 
de trabajo durante 1 hora, y después se presurizarla con la disolución modelo a la presión 
máxima de trabajo durante 1 hora. Cada vez que se cambie la concentración y/o la 
composición de la disolución modelo se repetirá este último paso. Además, también hay que 
tener en cuenta la sensibilidad de la membrana a los golpes de presión, para ello se debe 
aumentar o disminuir la presión de 2 en 2 bares manteniéndola constante durante 10 minutos 
a velocidad de flujo cruzado constante, y así evitar que la membrana pierda eficiencia 
(densidad), o se rompa. A medida que la concentración de la disolución y/o la presión de 
trabajo aumentan el sistema va aumentando rápidamente de temperatura, por eso también es 
necesario establecer un control estricto sobre este parámetro. 
Un indicador de que la membrana está presurizada es que se mantiene la conductividad  y la 
permeabilidad constante para un valor de presión determinado. De este modo la membrana 
queda presurizada, es decir, se asegura que el tamaño de los poros sea igual y el agua pase 
a través de ella de forma homogénea. 
o Realización del experimento y toma de muestras. 
El  tanque se llena con la disolución que se va a estudiar. Se enciende el baño que refrigera el 
tanque al que se le ha asignado una consigna de temperatura de 20ºC, con un margen de +-
5ºC. El experimento se lleva a cabo con recirculación total, tanto el permeado como el 
concentrado son recirculados al tanque de alimentación. Esto hace que la concentración de la 
alimentación sea aproximadamente constante. Se inicia el experimento adquiriendo las 
presiones y el caudal deseados, teniendo en cuenta la siguiente metodología:  
Inicialmente, se da presión al módulo con la bomba hidráulica, la correspondiente a la presión 
máxima de trabajo. Si es el inicio de un experimento presurizamos la membrana como se 
explica en el apartado anterior. Seguidamente, se enciende  el programa de adquisición de 
datos “Labview”. 
Con las válvulas del circuito completamente abiertas, para evitar una subida brusca de 
presión, se suben las revoluciones de la bomba con intervalos de 5 en 5  hasta llegar a las 35 
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revoluciones/minuto. El montaje permite el ajuste de la presión y el caudal deseado con la 
ayuda de las válvulas situadas a la entrada y a la salida del módulo y la válvula by-pass, 
teniendo en cuenta que la presión se debe subir a intervalos de 2 bares cada 10 minutos para 
no dañar la membrana. 
En cada experimento se fija un caudal constante de  7, 3.5 o 1.75 l/min  y se adquieren datos 
a distintas presiones. Es importante que el caudal se mantenga constante para asegurar una   
Vcf constante. Se recoge muestra de alimentación al inicio y al final del experimento y muestra 
de permeado para cada valor de presión que estudiamos . El permeado se recoge durante un 
tiempo determinado para más adelante calcular el flujo de permeado (Jv) y la permeabilidad 
del agua (Kw) a través de la membrana. El permeado se recoge  cuando la conductividad se 
estabiliza manteniéndose constante. En el momento que se recoge el permeado, adquirimos 
los datos de Presión y Caudal, mediante el Labview. Los datos de temperatura, pH y 
conductividad los adquirimos mediante el display. 
Una vez acabado el experimento, la muestras de permeado se pesan para calcular el caudal 
de permeado  obtenido para cada presión. 
El valor de la temperatura de la alimentación  la indica el baño de refrigeración. El pH i la 
conductividad de cada muestra de la alimentación se mide a posteriori con los electrodos 
correspondientes.Una vez se ha alcanzado la presión máxima deseada, se puede parar el 
montaje de la siguiente manera: 
Se debe ir bajando la presión de la forma indicada anteriormente análogamente a la subida 
hasta llegar a la presión atmosférica.  Seguidamente se bajan las revoluciones de la bomba 
siguiendo las indicaciones anteriores.  Hay que asegurarse que las válvulas del montaje 
quedan completamente abiertas para evitar subidas de presión en la puesta en marcha. Se 
puede apagar el baño y se saca la presión del módulo. Para la conservación de la membrana 
hay que tener en cuenta que si el módulo está un período largo sin funcionar con una 
disolución podría estropear la membrana, para evitarlo se limpia con agua mili-Q en períodos 
largos de descanso y se conserva en nervera. Además de las indicaciones anteriores, hay que 
tener en cuenta las especificaciones de cada membrana y no superar los valores de 
temperatura, pH, presión…..máximos para un buen funcionamiento de la misma. Una vez 
caracterizadas las muestras de permeado y alimentación, se puede calcular el % de 
eliminación de la membrana para ese ión en la disolución utilizada. 
o Limpieza del equipo  
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El circuito del montaje y la membrana deben limpiarse siempre que se cambia la disolución de 
estudio. En la  limpieza  se pretende eliminar los iones del circuito y de la membrana. Para ello 
se llena el tanque de alimentación con agua mili-Q ya que no contiene iones en disolución. Se 
hace circular el agua hasta llegar a la presión máxima de trabajo. El indicador de que el 
circuito y la membrana están limpios es la conductividad, que debe ser de 3 µS/cm o  inferior. 
Así se puede afirmar que los iones en disolución en el agua  son despreciables pues los iones 
que quedan en el circuito también. Esto se consigue con una doble limpieza, llenando el 
tanque con agua mili-Q  2 veces y  hacerla circular hasta llegar a la presión máxima de 
trabajo. En la Figura 8.9 se ilustra una limpieza realizada en la parte experimental del proyecto, 
concretamente en el paso de una disolución 1000ppm de NaCl a una disolución de 1000ppm 
de MgCl2. 
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Figura 8.9: Conductividad del agua en la limpieza del equipo 
Se observa que el agua mili-Q justo al iniciar la limpieza tenía una conductividad cerca de 
130µS/cm, debido al cloruro de sodio residual en el sistema. Después de una hora de 
limpieza, la conductividad llega a ser inferior a 3 µS/cm, valor que indica que no quedan  ni 
iones de Na+ni Cl-  que podrían acumularse en la nueva disolución de estudio. 
8.3.2. Cálculo de parámetros  
En la serie de experimentos realizados se calculan tres parámetros que sirven para evaluar los 
resultados y dan información del comportamiento de la membrana en la filtración de agua. 
-
 Flujo de permeado (Jv):  
El flujo de permeado, Jv (l.h/m2), indica la productividad de agua de la membrana. 
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Experimentalmente se calcula mediante la ecuación (Ec. 8.4) que se muestra a continuación: 
(8.4)               
efectivap
p
p At
m
J
⋅
⋅
=
σ
 
Donde, 
σ: densidad del agua a 25ºC con un valor de 997,05 g/l; mp: masa de permeado recogido (g); 
tp: tiempo en que se recoge el permeado (horas); Aefectiva: Área efectiva de la membrana, con 
un valor de 0,014m2 para NF270. 
-
 Permeabilidad del agua pura (Kw): 
La permeabilidad al agua pura, Kw (L/h.m2.bar), se calcula con la ecuación ( Ec. 8.5) que se 
muestra a continuación: 
(8.5)               
TMP
J
K pw =  
-
 Rechazo de la sal ( R): 
EL rechazo de la sal se calcula a través de la conductividad de las muestras de alimentación y 
permeado. A partir de la ecuación (Ec.8.6) se obtiene el rechazo (%): 
 
(8.6)            100% ⋅−=
a
pa
C
CC
R
 
Donde, Ca: conductividad de la alimentación ; Cp: conductividad en el permeado 
Para cada experimento se recopilaron los datos experimentales obtenidos a partir de los 
cuales  se calcularon los parámetros anteriores. Un ejemplo del tratamiento de datos y cálculo 
de parámetros se muestra en las  Tabla 8.1(a) y (b), que en particular pertenece al 
experimento con NaCl a 1000ppm y una Vcf teórica de 1,5m/s.  
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Tabla 8.1 (a) : Recopilación de datos experimentales y cálculo de parámetros 
 
Presión de 
Transmembrana  
Tiempo recogida 
permeado 
Masa de 
permeado 
Flujo de 
permeado 
Permeabilidad Rechazo 
ID 
bar min g µm/s µm/s·bar % 
1 2,30      
2 2,30 7 52,18 8,90 3,87 31,84 
3 4,92      
4 4,92 5 70,8 16,91 3,43 46,36 
5 10,24      
6 10,24 5 146,4 34,96 3,42 57,51 
7 15,14      
8 15,14 4 210,1 62,71 4,14 63,51 
9 20,18      
10 20,18 4 242,4 72,36 3,59 67,30 
Tabla 8.1 (b): Recopilación de datos experimentales y cálculo de parámetros 
Temperatura 
del permeado 
pH Conductividad 
Caudal de 
Concentrado 
Velocidad de 
flujo cruzado ID Tipo de 
muestra 
ºC  µS/cm l/min m/s 
1 F 19,9 5,6 2010 6,94 1,41 
2 P 22,2 5,8 1370 6,94 1,41 
3 F 20 5,6 1991 7,03 1,43 
4 P 21,7 5,7 1068 7,03 1,43 
5 F 20,8 5,6 2010 6,93 1,41 
6 P 21,8 5,6 854 6,93 1,41 
7 F 22,6 5,6 2020 6,88 1,39 
8 P 23 5,5 737 6,88 1,39 
9 F 24,7 5,8 2040 6,79 1,38 
10 P 25 5,5 667 6,79 1,38 
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Los parámetros  marcados en amarillo son obtenidos directamente del sistema experimental 
gracias a los sensores  presentes en el montaje o a otros instrumentos de medida externos 
como un cronómetro para el tiempo  y una balanza de precisión para la masa de permeado. 
Los parámetros no pintados son calculados mediante las ecuaciones ( Ec.8.1, Ec.8.3, Ec.8.4, 
Ec.8.5 y Ec.8.6) 
8.4. Experimentos y discusión de resultados 
Se estudió el comportamiento de la membrana de nanofiltración NF270  según las condiciones 
que se describen en la Tabla 8.2: 
 
Concentración de 
la sal 
Velocidad de 
flujo cruzado 
Presión de 
Transmembrana Experimento Tipo de Sal 
(ppm) (m/s) (bares) 
NaCl 200 1,5 2-20 
NaCl 500 1,5 2-20 1 
NaCl 1000 1,5 2-20 
NaCl 1000 1,5 2-20 
NaCl 1000 0,7 2-20 2 
NaCl 1000 0,35 2-20 
3 MgCl2 1000 1,5 2-20 
Tabla 8.2: Resumen experimentos realizados 
A continuación se describen los experimentos realizados. 
8.4.1. Variación de la concentración de NaCl a velocidad de flujo constante    
en la membrana NF270 
El primer experimento se hace con soluciones sintéticas de NaCl de distintas concentraciones 
a Vcf constante variando la presión de transmembrana (TMP) de 2 a 20 bares.  La secuencia 
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de los tres experimentos se realizó en orden creciente de concentración, 200 ppm, 500ppm y 
1000ppm de NaCl correspondiente a una Vcf de 1,5m/s. 
A continuación se representan gráficamente y se comparan los datos obtenidos para las 
disoluciones de 200ppm, 500ppm y 1000ppm de NaCl. Se estudiarán  los valores de  flujo de 
permeado (Jv), permeabilidad del agua ( Kw), y rechazo de la sal ( RNaCl )  en función de las 
distintas condiciones experimentales  que se han dado para poder extraer conclusiones del 
comportamiento de la  membrana NF270. Además se valorará la posible influencia de la 
concentración de la alimentación en dichos parámetros. 
En la Figura 8.10  se representa el flujo de permeado, Jv, en función de la presión de trans-
membrana, TMP. 
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Figura 8.10: Permeabilidad del agua pura en función de la presión de transmembrana  en NF270 
La linealidad observada en el gráfico del flujo de permeado (Jv), función de la presión de 
transmembrana (TMP) confirma que obedece a la ley de Darcy  (H.M. Krieg et al., 2004, 
representada en la  ecuación ( Ec.8.7): 
)( ∆Π⋅−∆⋅= σPKJ wv  ( Ec.8.7) 
Siendo,   
Kw: permeabilidad del agua (l/ m2.h.bar); ∆Π= diferencia de presión osmótica y                        
 σ: coeficiente de reflexión. 
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Al aumentar la TMP, aumenta el Jv.  Este hecho  es debido a que el aumento de la fuerza 
impulsora, la presión, provoca un aumento del flujo de agua producida (Jv). Por otra parte, la 
linealidad que sigue  Jv con el incremento de presión en todas las concentraciones de la 
alimentación según los resultados experimentales, demuestra que  se obtiene un valor 
constante de permeabilidad , kw,  siendo la pendiente de la recta. 
La relación de la concentración de la alimentación con el flujo de permeado no afecta para 
TMP bajas. Para presiones más altas, el flujo de permeado varía en función de la 
concentración, aunque no sigue una tendencia clara en nuestros experimentos. Este hecho se 
podría explicar debido a la multitud de  mecanismos y factores que intervienen en el transporte 
y retención  del soluto a través de la membrana, suma de términos difusivos (debido al 
gradiente de concentraciones) a la vez  que otros fenómenos como el efecto Donnan, la 
concentración de polarización y la exclusión dieléctrica.   
En la Figura 8.11  se representa la permeabilidad del agua pura, kw, en función de la presión 
trans-membrana, TMP. 
Permeabilidad versus presión de trans-membrana
0
0,5
1
1,5
2
2,5
3
3,5
4
4,5
5
5,5
6
6,5
7
7,5
8
8,5
9
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22
TMP (bars)
K
w
 (
µ
m
/s
b
a
r)
C0 NaCl = 200 mg/l C0 NaCl = 500 mg/l C0 NaCl = 1000 mg/l
 
Figura 8.11: Permeabilidad del agua pura en función de la presión de transmembrana  en NF270 
Cuando se aplica mayor presión al sistema, el sistema responde con un mayor flujo de 
permeado y a la vez con una permeabilidad constante. Este hecho es indicativo de que la 
permeabilidad de la membrana no varía, que a su vez  muestra  la ausencia de fouling (K. 
Kosutic et al., 2006).  
Se  ha demostrado también que el flujo de agua a altas presiones se puede aumentar debido 
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a la apertura de un número cerrado de poros que se vuelven activos (H.Dach, 2008), para ello 
presurizamos la membrana previamente. Tal y como refleja la figura 8.11, la concentración no 
afecta significativamente a la permeabilidad del agua en NF270 para estas concentraciones. 
En la Figura 8.12  se representa en rechazo de NaCl, en función del flujo de permeado, Jv. 
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Figura 8.12: Permeabilidad del agua pura en función de la presión de transmembrana  en NF270 
En el gráfico anterior se puede ver la relación directamente proporcional entre Jv y el rechazo 
de la sal para una misma concentración de alimentación.  
Para un mismo flujo de permeado, al aumentar la concentración de la alimentación, el rechazo 
de la sal disminuye. Este hecho se explica por el efecto Donnan. La  membrana NF270 está  
cargada negativamente, y la  interacción electrostática se lleva a cabo entre el componente y 
la membrana. En este  mecanismo, los co-iones (que tienen la misma carga que la 
membrana) son rechazados por la superficie de la membrana y para satisfacer la condición de 
electro neutralidad, un número equivalente de iones positivos  son retenidos lo que resulta en 
la retención de sal.  Con el aumento de la concentración, el efecto protector de los cationes en 
los grupos cargados de la membrana se hace cada vez más fuerte, es decir, se produce una 
disminución de las fuerzas de repulsión de la membrana sobre  los aniones (M.D. Afonso et 
al., 2001). Por lo tanto, la eliminación de los iones monovalentes, como los cloruros, disminuirá 
 con el incremento de la concentración de la alimentación. Además, también interviene otro 
mecanismo, la concentración de polarización. Al aumento de la concentración de la sal 
disminuye el rechazo debido al aumento en el transporte de las sales hacia el permeado 
debido al aumento de la permeabilidad de la capa de polarización. 
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También se observa que para mayores concentraciones de la alimentación, el flujo de 
permeado tiene una mayor influencia sobre el rechazo de la sal. 
8.4.2. Variación de la velocidad de flujo cruzado a una concentración constante 
de NaCl en la membrana NF270. 
El segundo experimento se realiza con una solución sintética de NaCl de 1000mg/l a 
condiciones variables de velocidad de flujo cruzado de alimentación (1,5; 0,7 y 0,35 m/s) 
variando la presión transmembrana. 
A continuación se representan gráficamente y se comparan los datos obtenidos para la 
disolución de NaCl de 1000ppm a los distintas velocidades de flujo.      
Del mismo modo que en el Experimento 1, se estudiarán  los valores de  flujo (Jv), 
permeabilidad ( Kw), y rechazo de la sal ( R NaCl)  en función de las distintas condiciones 
experimentales  que se han dado para poder extraer conclusiones del comportamiento de la  
membrana NF270 y el efecto de la velocidad de flujo cruzado en los valores anteriores. 
En la Figura 8.13  se representa el flujo de permeado, Jv, en función de la presión de trans-
membrana, TMP. 
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 Figura 8.13: Permeabilidad del agua pura en función de la presión de transmembrana  en NF270 
Como se ha expuesto anteriormente, en los resultados del Experimento 1, la linealidad 
observada en el gráfico del flujo de permeado (Jv) vs la Presión de transmembrana (TMP) 
confirma que obedece a la ley de Darcy. Una vez más, la pendiente de la recta corresponde a 
la permeabilidad del agua pura, Kw. El flujo de permeado no se ve influenciado por los 
cambios en la velocidad de flujo cruzado. 
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En la Figura 8.14  se representa la permeabilidad del agua pura, kw, en función de la presión 
de trans-membrana, TMP. 
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Figura 8.14: Permeabilidad del agua pura en función de la presión de transmembrana  en NF270 
En los resultados experimentales obtenidos,  se observa que la permeabilidad del agua no 
varía en función de la presión para una concentración y un caudal de alimentación fijados.  
En la Figura 8.15  se representa el rechazo de NaCl, en función del flujo de permeado, Jv. 
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  Figura 8.15: Rechazo de NaCl en función del flujo de permeado  en NF270 
En el gráfico anterior se puede ver la relación directamente proporcional entre Jv y el rechazo 
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de la sal para un mismo experimento, con una concentración y un caudal  adjudicados. 
Sobretodo a altos valores de flujo de permeado (Jv), si se experimenta un incremento de la Vcf 
del sistema  resulta un aumento del rechazo de la sal, debido al efecto de la concentración por 
polarización. A bajos flujos de permeado no se aprecia el efecto de la variación de la Vcf 
respecto al rechazo. 
8.4.3. Disolución sintética de MgCl2 de concentración constante a  velocidad 
de flujo cruzado constante  en la membrana NF270. 
El tercer experimento se realiza con una solución sintética de MgCl2 manteniendo una 
concentración constante de 1000ppm, a una velocidad de flujo cruzado de 1,5  m/s. El objetivo 
es comparar el comportamiento de la membrana NF270 evaluando el rechazo de  las distintas 
sales, MgCl2 y NaCl. 
A continuación se representan gráficamente los datos obtenidos para la disolución de MgCl2 
de 1000ppm a una vcf de 1,5 m/s. Se estudiarán  los valores de  flujo (Jv), permeabilidad (Kw), 
y rechazo de la sal ( R MgCl2)  en función de las distintas condiciones experimentales  que se 
han dado para poder extraer conclusiones del comportamiento de la  membrana NF270. 
En la Figura 8.16 se representa el flujo de permeado, Jv, en función de la presión de trans-
membrana, TMP 
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   Figura 8.16: Flujo de permeado  en  función de la presión de transmembrana  en NF270 
La relación del flujo de permeado con la presión aplicada es lineal, cumpliendo la ley de Darcy, 
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con el valor de la pendiente como permeabilidad. 
En la Figura 8.17 se representa la permeabilidad del agua pura, kw, en función de la presión 
de trans-membrana, TMP. 
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Figura 8.17: Permeabilidad del agua pura en  función de la presión de transmembrana  en NF270 
La permeabilidad   no varía a lo largo del experimento, indicando ausencia de ensuciamiento.  
En la Figura 8.18  se representa el rechazo de MgCl2 en función del flujo de permeado, Jv. 
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   Figura 8.18: Rechazo de  MgCl2 en función del flujo de permeado  en NF270 
El rechazo de la sal aumenta con el aumento del flujo de permeado. Para valores superiores 
de flujo de permeado, éste no afecta significativamente en la tasa de rechazo de la sal en 
NF270. 
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8.5. Evaluación del rechazo de NaCl y MgCl2 mediante la 
membrana NF270 
Comparando los resultados obtenidos mediante el NaCl y el MgCl2, dos sales con el anión 
común, podemos evaluar el comportamiento de la NF270. 
A continuación se compararán los parámetros de permeabilidad del agua pura, Kw, flujo de 
permeado, Jv, y de rechazo para las dos sales. 
En la Figura 8.19  se representa el flujo de permeado, Jv, en función de la presión de trans-
membrana, TMP. 
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     Figura 8.19: Flujo de permeado  en  función de la presión de transmembrana  en NF270 
Se observa en el gráfico anterior que con la sal de NaCl se obtienen valores de flujo de 
permeado más elevados que con la sal MgCl2 sobretodo a presiones elevadas. De este modo, 
la productividad de agua filtrada de la membrana NF270 es superior para la sal monovalente 
en presiones de trabajo elevadas.  
En la Figura 8.20 se representa la permeabilidad del agua pura, kw, en función de la presión 
de trans-membrana, TMP. 
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Figura 8.20: Permeabilidad del agua pura en  función de la presión de                                                              
transmembrana  en NF270 
En la figura 8.20 se puede observar una permeabilidad del agua superior para el NaCl 
respecto el MgCl2. Este resultado es lógico después de obtener un flujo de permeado mayor a 
presiones altas para  la sal monovalente.  
En la Figura 8.21 se representa el rechazo de sal, en función del flujo de permeado, Jv. 
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Figura 8.21: Rechazo de  sal  en función del flujo de permeado  en NF270 
La búsqueda bibliográfica afirma que la NF retiene mejor los iones divalentes que los 
monovalentes, justificado por la exclusión de Donnan. El rechazo obtenido experimentalmente 
ilustra este hecho, obteniendo rechazos superiores en el MgCl2 para valores de flujo iguales. 
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8.6. Aplicación del modelo SDFM a los resultados 
experimentales 
Se utilizará el modelo SDFM para predecir los rechazos de las sales en función del flujo de 
permeado producido mediante la membrana NF270. 
El modelo SDFM , Solution Difusion Film Model, tiene en cuenta el transporte por difusión y el 
transporte eléctrico además de la concentración de polarización, mostrada en la Figura 8.22 . 
 
Figura 8.22: Membrana y capa de polarización 
De este modo, el rechazo según el modelo SDFM  se representaría según a ecuación 
(Ec.8.8): 
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La concentración en la superficie de la membrana, al igual que los rechazos intrínsecos (Rint) 
en función de los flujos transmembrana se determinan mediante SDM ( Solutiion- Difusion 
Model) en el cual no se contempla la polarización. El rechazo se calcula según la ecuación 
(Ec.8.9), mostrada a continuación. 
(8.9)           
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v
v
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+
=−=  
 Se puede observar que la concentración por polarización juega un papel importante en el 
rechazo de sales  tal y como muestra la Figura 8.22. 
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Figura 8.22: Rechazo de  sal  en función del flujo de permeado  en NF270 
En la figura anterior se refleja la baja influencia de la polarización para flujos bajos. Sin 
embargo, para flujos cada vez más elevados, el rechazo intrínseco ( rint) se va alejando del 
rechazo observado (robs). Se observa que los datos experimentales se ajustan bien mediante 
el modelo SDFM. 
De este modo, se obtienen la permeabilidad de difusión de la sal a través de la membrana 
(Pm) y la permeabilidad de difusión de la sal en la capa de polarización (Pδ).  
Donde, D: coeficiente de difusión ; L: espesor de la membrana y A: espesor de la capa de 
polarización. 
En la Tabla 8.3 se muestran los valores obtenidos de Pm y Pδ en las condiciones 
experimentales de concentración constante ( 1000ppm) y velocidad  variable a las que se 
sometió la membrana NF270. 
Sal Vcf  (m/s) Pm (µm/s) Pδ (µm/s) 
NaCl 0.35 15,15 64 
NaCl 1,5 12,87 110 
Tabla 8.3: permeabilidades obtenidas a vcf= 0,35m/s y vcf=1,5m/s 
Teóricamente se puede afirmar que la  Vcf no afecta  la Pm y sí que está relacionada con la Pδ 
de forma directamente proporcional según el modelo SDFM.  Como se refleja en la Tabla 8.3, 
los resultados experimentales se ajustan al modelo utilizado para los experimentos con NaCl a 
distintas velocidades, observando un valor muy similar de Pm en las dos velocidades y un 
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incremento de la Pδ con el aumento de velocidad . En la Figura 8.23 se  ilustra la aplicación 
del modelo para ajustar los resultados de rechazo en función del  flujo a las dos velocidades 
de flujo cruzado. 
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 Figura 8.23: Rechazo de  sal  en función del flujo de permeado  para                                                                           
    la Vcf= 0,35 y Vcf=1,5m/s en NF270 
Tal y como se refleja en la Figura 8.23, para flujos de permeado bajos, el efecto de la 
concentración por polarización casi no afecta en el rechazo. Sin embargo, para valores 
mayores de flujo, interviene la concentración por polarización en el rechazo de forma 
importante, eliminando mejor la sal a mayores velocidades. 
En la Figura 8.24 se ilustra la influencia de la concentración de la solución en el rechazo.  
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Figura 8.24: Rechazo de  sal  en función del flujo de permeado a distintas                                               
concentraciones de solución en NF270 
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Una vez más, el modelo SDFM se ajusta a los valores experimentales obtenidos, observando 
en este caso un claro aumento del rechazo para concentraciones menores de sal en la 
alimentación. Este hecho se debe a la concentración por polarización, ya que un aumento de 
la concentración de la solución conlleva un mayor número de iones en la capa de polarización, 
aumentado así la permeabilidad del soluto por difusión debido al mayor gradiente de 
concentración. Consecuentemente, el rechazo de sal será menor ya que un mayor número de 
iones serán difundidos a través de la membrana. 
Corroborando el efecto de la polarización en la membrana NF270, y  el uso del modelo SDFM, 
en la Figura 8.25 también se puede observar el efecto de la concentración por polarización. 
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Figura 8.25: Rechazo de  sal  en función del flujo de permeado a distintas                                               
concentraciones de solución según SDFM y SDM en NF270
 
En la Figura 8.25 observa que  el efecto de la concentración por polarización es más 
importante en soluciones  con concentraciones más elevadas, ya que  la diferencia entre el 
rechazo intrínseco, donde no se tiene en cuenta este fenómeno, y el rechazo observado, 
donde si se contabiliza la polarización, es más acentuada en la solución de NaCl 1000ppm 
que para la solución NaCl 200ppm.  
Los valores de rechazo y flujo de la sal divalente, MgCl2, se pueden observa en la Figura 8.26 
que se ajustan al modelo SDFM. 
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MgCl2 1000ppm; Vcf=1,5m/s
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Figura 8.26: Rechazo de  sal  en función del flujo de permeado para NaCl y MgCl2                                                                           
según SDFM y SDM en NF270 
Se refleja también un rechazo superior para el MgCl2 en comparación con el NaCl. Así, el 
comportamiento de la membrana NF270 sigue el comportamiento típico de las membranas de 
NF, con un rechazo superior de las sales divalentes respecto las monovalentes. En la  Tabla 
8.30 se muestra los valores de Pm y Pδ para el experimento con las dos sales 
 
Sal Vcf  (m/s) Pm (µm/s) Pδ (µm/s) 
NaCl 1,5 16,05 75 
MgCl2 1,5 12,87 95 
Figura 8.30: Rechazo de  sal  en función del flujo de permeado  para                                                                            
         la Vcf= 0,35 y Vcf=1,5m/s en NF270
 
Se obtiene una permeabilidad de difusión del soluto a través de la membrana (Pm)  mayor 
para  la sal NaCl, al contrario que  la permeabilidad de difusión del soluto en la capa de 
polarización (Pδ) que es superior para la sal MgCl2. 
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9. Propuesta de alternativas a la desalobración de 
agua del río Llobregat a la eliminación de especies 
no deseadas: Comparación de costes 
9.1. Situación actual en el tratamiento de agua del río Llobregat 
En la actualidad, el  abastecimiento del agua de boca procedente del río Llobregat se realiza 
en las ETAP’s de SJD y Abrera. Como se ha explicado en el punto 5 del presente proyecto, 
los procesos utilizados en la eliminación de compuestos no deseados después del tratamiento 
convencional insuficiente y común en las dos estaciones es el siguiente: 
• ETAP SJD: Un 50% del agua de entrada se somete al tratamiento con Ozono y CAG y 
 en paralelo el 50% restante  se trata con  UF  seguida de OI. La UF se emplea para 
eliminar el aluminio residual de la coagulación, ya que en particular se usan sales de 
aluminio como agente coagulante.  
• ETAP Abrera: Como mínimo un 40% es tratada con CAG, y el resto se somete a una 
primera etapa de CAG seguida de una etapa de EDR. 
En este punto se presentan como alternativa a la OI y la EDR ya implantadas a escala 
industrial en nuestros casos de estudio, otra técnica de membrana usada en la desalobración 
de agua, la Nanofiltración (NF). El agua salobre del río Llobregat (Barcelona) fue la base para 
este estudio. Dado que ambas empresas han optado por diferentes tecnologías de membrana 
para el tratamiento de agua de este río, sugiere que no está claro que tecnología de 
membranas es mejor utilizar para  la producción de agua potable. 
En el punto 6 del presente proyecto, se han evaluado  técnicamente los tres procesos, OI, 
EDR y NF, destacando esta última por encima de las demás debido al bajo consumo 
energético y la calidad y recuperación de agua obtenida. En este punto, se evaluarán 
económicamente (costes de inversión y funcionamiento)  para averiguar la tecnología de 
membrana adecuada ( OI, EDR y NF) para producir agua potable (<500 mg / l de TDS) de una 
fuente de agua salobre (500 - 30.000 mg / l de TDS) bajo ciertas condiciones. 
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9.2. Comparación de costes  
Todos los costos se calculan en Euros (€) por la producción total de agua potable o por año de 
producción agua, durante un tiempo fijo total de vida de la membrana (10 años para los 
tres procesos de membrana), y el importe total anual de 8000 horas de funcionamiento anual. 
Para el cálculo de los costos de capital anuales, la tasa de interés se fijó en 10%, y  el 
valor del coste de energía seleccionados fue de 0,1 € por kilowat.  
El principal coste de las tecnologías de membrana es el consumo de energía, ya que no hay 
consumo de reactivos en el proceso de filtración. Por esta razón, los costes de los sistemas de 
membrana de presión (RO y NF) se estiman de otra manera que en EDR. Considerando que 
en RO y NF los costes de explotación son principalmente influenciados por la presión 
necesaria, los gastos de funcionamiento EDR son dictadas por la corriente eléctrica (UPC: 
Membrane Technology Comparison in Brackish Water Purification). 
9.2.1. Nanofiltración y Ósmosis Inversa  
Los costos de capital son la suma de la membrana y los costos del recipiente a presión. Los 
costes de inversión de las bombas de alta presión, los intercambiadores de presión o tuberías 
no se han tenido en cuenta. Los gastos de explotación son la suma de las actividades de 
operación y mantenimiento (O&M), los costos de energía y el costo de renovación de la 
membrana. El cálculo los costos de operación se basa en un año de período de tiempo.  
Las variables estudiadas han sido variadas con el fin de evaluar su efecto sobre el precio total 
de agua (TWP).El factor de ensuciamiento, la temperatura de la alimentación y la 
concentración de la alimentación no se han tomado en cuenta para evaluar el TWP, debido a 
que sólo tienen un efecto directo sobre la tasa de recuperación. Sin embargo, es importante 
mencionar que el incremento de la tasa de recuperación lleva a un incremento en la 
producción y por lo tanto una disminución del TWP. Recuperaciones superiores ayudan a 
reducir los costos. Por otro lado, el área de la membrana, la presión de alimentación y el flujo 
de alimentación se han  estudiado por su influencia directa en los costos operativos y de 
capital, utilizando los rangos de la Tabla 10.1. 
Rangos 
 Mínimo Máximo 
Área de la membrana (modulos) 1 6 
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Presión alimentación (bares) 1 41 
Flujo de alimentación(m3/h) 1 19/15,9 
Tabla 10.1: Variables que influyen en los costos de operación para OI y NF 
♦ Efecto del Área: 
El TWP disminuye cuando crece el área. Este comportamiento puede explicarse por el 
hecho de que la tasa de recuperación y por lo tanto, la producción crecen lo suficiente como 
para hacer que la ampliación del área sea rentable. La evolución del TWP es similar para 
ambos procesos, OI y NF.  
♦ Efecto de la presión de alimentación y el flujo de alimentación  
El flujo de alimentación y la presión determinan la potencia necesaria de bombeo del sistema 
de membranas que es la variable principal que influencia en los costos de operación. En  la 
Figura10.1 y Figura10.2  se ilustra la relación de la presión y flujo de la alimentación con el 
precio total del agua.  
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Figura 10.1: Costes totales de operación vs                     Figura10.2: Costes totales de operación vs                         
                         Flujo de Alimentación para OI                                            Flujo de alimentación para la NF  
Como se observa en la Figura10.1 y Figura10.2  con el mismo valor de flujo de alimentación, 
el aumento de la presión disminuye el TWP, aunque la potencia de bombeo y, por tanto los 
costes de operación crecen, esto se debe  al considerable crecimiento de la recuperación 
cuando la presión aumenta. 
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En  la Figura10.3 y Figura10.4 se ilustran los costes de capital en función del flujo y la presión 
de alimentación para la Nanofiltración y la Ósmosis Inversa. 
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Figura 10.3: Costes de capital para NF                    Figura10.4: Costes de capital para OI 
Se observa en las Figuras 10.3 y 10.4 que el coste de capital de las dos técnicas es similar. 
9.2.2. EDR 
La evaluación económica del costo de un metro cúbico de producción de producto requiere el 
cálculo de los costes de inversión o costo de capital y los gastos de funcionamiento, como en 
la evaluación económica de procesos de membrana impulsados por presión. Las relaciones 
para calcular el capital y los gastos de funcionamiento de un sistema de EDR son 
obtenidos a partir de varias investigaciones (S. Lahnid et al 2008, Y-M. Chao, T.M. Liang 2008, 
F. Valero, R. Arbós, 2010).  
En cuanto a los gastos de funcionamiento, el procedimiento es el mismo que en los procesos 
de membrana impulsados por presión, pero añadiendo el coste que se refiere al consumo de 
energía eléctrica de corriente continua. Además los costes debidos al mantenimiento y la 
adición de productos químicos en el sistema de EDR es menor que en los procesos de 
membrana impulsados por presión  
Al igual que los procesos impulsados por la presión, en la  membrana de EDR se han obtenido  
las condiciones óptimas para obtener la producción deseada y la calidad del producto del caso 
de estudio. En EDR, no hay mucho para variar, ya que el fabricante da toda la configuración 
del sistema, y por lo tanto la cantidad de membranas, las pilas o etapas hidráulicas es 
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fija, como se muestra en la Tabla 10.2:  
 
Proceso Modelo Tipo de pila Dimensiones(m) Area(m2) Flujo de producto(m3/h) 
EDR 
Aquamite 5 
AQ 5-1-2-600 
Mark-IV-2 0,46x1,02 11,5 19,3-36,4 
Tabla10.2: Configuración del sistema EDR por el fabricante 
En este caso, se aplican diferentes  intensidades de corriente   con el fin de obtener la calidad 
deseada de una cantidad determinada de alimentos, cambiando los gastos de funcionamiento 
que se refieren directamente al consumo de corriente. También el número de etapas de EDR 
cambiará en el orden de los flujos de alimentación seleccionada teniendo en 
cuenta la gama del flujo del producto fijado por el fabricante, y este cambio va a variar  
los costos totales de inversión necesarios 
A continuación se muestra gráficamente en la Figura 10.3 la variabilidad de los costes de  
capital, de operación y los costos totales en diferentes flujos de  producto introducidos. 
 
Figura 10.3: Costes vs flujo de producto para la EDR 
Observando la Figura 10.3 se obtiene que un aumentando en el flujo de producto disminuyen 
los costes totales de operación, al igual que en OI y NF. El aumento de la productividad  
conlleva al ahorro del proceso. 
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9.2.3. Comparación de  Resultados 
Comparando los resultados del análisis económico de EDR  con el de los procesos de 
membrana impulsados por presión, es posible observar que los costos de capital son más de 
diez veces superiores en la EDR que en los procesos de membrana  impulsados por presión. 
El coste de inversión de la tecnología de EDR es muy caro. Sin embargo, el mantenimiento  es 
menor y la renovación de   no todas las partes del sistema de EDR son beneficiosas, en 
comparación con los procesos de membrana impulsados por presión. Por lo tanto, después de 
los 10 años, que se distribuye el coste de inversión inicial, el proceso de EDR  podría ser más 
rentable  ya que TWP está más influenciada por los gastos de funcionamiento que por los 
costos de capital, debido al mayor valor de los costes  operativos. También hacer hincapié en 
el consumo de menos productos químicos y de menos  potencia de bombeo. 
En cuanto a la NF, como a la OI los costos de capital son similares para ambos procesos. Sin 
embargo, los gastos de funcionamiento en el proceso de OI son más del doble que  los de  
NF. Esto se debe a que la OI requiere una presión más alta que la NF a fin de lograr las 
especificaciones del caso de estudio. 
En ambas técnicas, NF y OI, el valor del TWP disminuye con el aumento de la presión de 
alimentación. En el proceso de NF la presión de alimentación tiene una influencia mayor que 
en la OI respecto la reducción del TWP, debido a la permeabilidad  superior de la membrana 
de NF.  
Gracias al estudio económico realizado en este punto existe la posibilidad de valorar la  futura 
implantación de la NF como una técnica en el tratamiento del agua del río Llobregat, ya que 
económicamente puede competir con la OI y la EDR. No obstante, en el caso de SJD en 
particular, necesitaría una etapa previa de UF ya existente, para eliminar el aluminio residual  
debido al uso de sales de aluminio como agente coagulante. 
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10. Presupuesto del proyecto 
Se presenta un presupuesto general del proyecto, teniendo en cuenta los costes de recursos 
humanos, los costes de la parte experimental y otros costes.  
Para el cálculo del coste de recursos humanos, se ha hecho el computo de horas dedicadas 
a las diferentes actividades realizadas, obteniéndose un coste total de recursos humanos. 
10.1. Costes de Recursos Humanos 
En la Tabla 11.1 se muestra el desglose de los costos derivados de las actividades humanas. 
Actividades Humanas 
 
Cantidad (h) Coste unitario (€/h) Coste total (€) 
Búsqueda y estudio bibliográfico 200  10 2000 
Trabajo en laboratorio 400 60 24000 
Análisis de resultados 120 15 1800 
Redacción de memoria 350 12 4200 
Costes totales 32000 
Tabla 11.1: Detalle y subtotal de los costos relacionados con las actividades humanas 
10.2. Coste Parte Experimental 
El coste de la parte experimental, se ha dividido en tres partes:  
- Uso del laboratorio: Se ha asignado un coste adicional a la utilización del laboratorio por hora 
(balanzas, equipo de agua destilada...). 
- Reactivos, material de vidrio y  material fungible: Se ha cuantificado el coste de adquisición 
de cada reactivo necesario, aunque no se haya consumido en su totalidad. De la misma 
manera, se ha cuantificado el material de vidrio y el material fungible usado en la recogida de  
muestras de permeado. 
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- Adquisición de equipos de laboratorio: Para la realización de la parte experimental de este 
proyecto se han adquirido equipos específicos. Se conoce que estos equipos seguirán siendo 
utilizados para otros estudios y por este motivo, se ha asignado una vida útil de 5 años, 
teniendo en cuenta la corrosión causada por las disoluciones salinas, calculándose la parte 
amortizada según se muestra en la siguiente Ecuación 11.1. 
(11.1)      )(   
1
365
 
(€)  díasónamortizacidePeríodo
año
díasútilVida
eamortizablValorizadaParteAmort ⋅
⋅
=  
A continuación se representan los costos reales a modo de tablas según la división anterior.  
En la Tabla 11.2 se muestran los costos asociados al uso del laboratorio 
Uso del Laboratorio 
 Cantidad (horas) Coste unitario (€/hora) Coste total (€) 
Uso instalaciones laboratorio UPC 400 5 2000 
SubTotal 2000 
Tabla 11.2: costos asociados al uso del laboratorio 
En la Tabla 11.3 se muestran los costos de reactivos, material de vidrio y  material fungible 
Reactivos, material de vidrio y material fungible 
 Cantidad Coste unitario (€/ud) Coste total (€) 
Cloruro Sódico 0,070 Kg 27 2 
Cloruro de Magnesio 0,020 Kg 64 1,2 
Agua mili-Q 300l 1 300 
Material de vidrio   100 
Material fungible   500 
Subtotal 903,2 
Tabla 11.3 costos asociados a los reactivos y material 
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En la Tabla 11.4 se muestran los costos asociados a los equipos de laboratorio. 
Equipos de Laboratorio 
Instrumento Valor 
Amortizable(€) 
Vida útil 
(años) 
Periodo de uso 
(días) 
Amortización (€) 
Cubeta metacrilato 333,63 5 120 21,94 
Manómetros 71,6 5 120 4,70 
Variador de frecuencia 435,72 5 120 28,60 
Bomba centrifuga 4570 5 120 300,50 
Módulo NF 6601 5 120 434,00 
Bomba hidráulica 834 5 120 54,80 
Membrana 43,12 5 120 2,83 
Shim 57,8 5 120 3,80 
Termostato de circulación 2325,94 5 120 152,94 
ordenador 881 5 120 57,92 
Tarjeta adquisición de datos 1613,91 5 120 106,08 
Software National 
Instruments 
189,50 5 120 12,46 
Filtro de cartucho 31,80 5 120 2,09 
Magnototermico 692 5 120 45,50 
Equipo de medida Ph, 
conductividad, Temepratura 
1700,69 5 120 111,83 
Conducciones y accesorios 1133,72 5 120 74,54 
Subtotal 1414,53 
Tabla 11.4 costos asociados a los equipos de laboratorio 
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10.3. Otros Costes 
Finalmente, se ha tenido en cuenta otros costes, como material de oficina, y costes generales 
de agua, luz, etc… que se muestran en la Tabla 11.5. 
Costes Genéricos 
Actividad Coste (€) 
Material de oficina 50 
Gastos generales ( agua, electricidad…) 250 
Total 300 
Tabla 11.5 costos asociados a gastos genéricos 
10.4. Coste Total 
Seguidamente, se muestran en la Tabla 11.6 los costes totales teniendo en cuenta los 
costes anteriores juntamente con los costes asociados e imprevistos. 
Coste Valor (€) 
Recursos humanos 32000 
Experimentación al laboratorio 4317,7 
Genéricos 300 
Imprevistos (5%) 1800 
IVA (18%) 6915,18 
TOTAL 45332,88 
Tabla 11.6 costos totales del proyecto 
Por tanto, el coste total de realización del proyecto es de 45.333 €. 
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11. Buenas Prácticas 
Los residuos generados durante el desarrollo del proyecto se dividen en dos grupos por su 
tipología: 
• Residuos en la etapa experimental: En esta etapa se realizan los experimentos en el 
laboratorio. En la Tabla 11.1 se muestran los principales residuos así como las actuaciones a 
seguir.                   
                                           
Residuo Actuación 
Agua salobre 
(TDS=1400ppm)1 
Abocarlas en el desagüe  llegando a la red de alcantarillado 
municipal y posteriormente en las ETAR’s. 
Membrana NF270 y filtro 
con sólidos en suspensión 
Serán recogidos por una empresa externa de residuos sólidos 
Tabla 11.1: Residuos generados en la etapa experimental del proyecto 
 Valor de máximo de TDS en el concentrado al final del experimento de filtración, calculado a 
partir de la conductividad según el Anexo C. 
• Residuos en la redacción del proyecto: Se considera que la segunda etapa es 
principalmente trabajo de oficina. En la Tabla 11.2 se muestran los principales residuos así 
como las actuaciones a realizar.        
                              
Residuo Actuación 
Papel Enviar a contenedor azul 
Consumibles informáticos 
Punto azul y en las tintas de impresora enviar a 
puntos de recogida habilitados 
Tabla 11.2: Residuos generados en la redacción del proyecto 
Estas actuaciones ayudan al cumplimiento de las normativas medioambientales ISO y EMAS 
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12. Impacto Ambiental 
El impacto medioambiental de este proyecto se desglosa en dos partes: el impacto generado 
por la experimentación en el laboratorio y el impacto que tendría en un futuro la implantación 
de un proceso de Nanofiltración (NF) en una Estación de Tratamiento de Agua Potable 
(ETAP). 
La experimentación en el laboratorio se divide en dos fases que son la construcción del 
sistema de Nanofiltración y su explotación. Debido a la continuidad en el tiempo del montaje 
experimental, el impacto ocasionado en su desmontaje no entra en el alcance del presente 
proyecto. Cabe decir que el  sistema de NF  opera a flujos bajos de agua salobre, ya que el 
tratamiento de agua se realiza a pequeña escala por lo que la experimentación tendrá un 
impacto ambiental poco significativo. 
En la primera fase, la construcción del sistema, se requiere  materiales plásticos que forman 
parte del mismo (conducciones de agua, cubeta de agua y partes de los instrumentos) los 
cuales precisan como materia prima el petróleo cuya transformación produce contaminación 
atmosférica con el consecuente impacto medioambiental mediano-alto. Sin embargo, la 
cantidad que se usa es muy pequeña lo que conlleva a un impacto mínimo.  
En la segunda fase, la explotación de la planta de nanofiltración a escala de laboratorio,  los 
materiales sólidos usados están compuestos por papel y plástico, necesarios durante la 
realización de los experimentos. En los plásticos se diferencia el material fungible y la 
membrana de NF y filtro de sólidos en suspensión. El impacto de éstos sobre el medio 
ambiente es el consumo de recursos naturales en su fabricación, árboles y petróleo 
respectivamente. Sin embargo, la cantidad usada, igual que en la primera fase, es tan 
pequeña que el impacto es mínimo. La gestión de los residuos con el fin de minimizar el 
impacto en el medio se ha explicado en el punto anterior de “buenas prácticas”. En cuanto a 
los reactivos químicos, al tratarse de soluciones sintéticas con concentraciones bajas de NaCl 
y MgCl2 fueron vertidas en el alcantarillado llegando a las Estaciones de Tratamiento de Aguas 
Residuales (ETAR’s) donde  fueron procesadas sin alterar la fauna ni la flora  del ecosistema.  
En un futuro, los ensayos en el laboratorio harán posible la creación a escala industrial de un 
sistema de nanofiltración dentro de una ETAP. 
La NF es una técnica de filtración de membrana que en relación a otras técnicas de 
membrana consume menos energía obteniendo a su vez resultados en la calidad del agua 
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muy buenos, consiguiendo un impacto en el medioambiente muy positivo. También se 
minimiza el consumo de recursos hídricos, escasos en zonas áridas y semi-áridas como es el 
caso de la región mediterránea, con la posibilidad de tratar el agua salobre para obtener agua 
potable, garantizando así la calidad del abastecimiento de agua y respetando el medio 
ambiente en el futuro.  
Por otro lado, se generan residuos de soluciones salinas concentradas en el proceso de 
filtración real, los cuales serán diluidos con una pequeña parte del agua producida antes de 
ser vertidos en el ecosistema acuático. De este modo se gana en calidad del agua y no se 
altera la fauna ni la flora acuática, preservándose también la salud humana. 
Uno de los inconvenientes es la alteración del paisaje, aunque es mínima, ya que la planta de 
NF se ubicará dentro de las instalaciones de una ETAP que a su vez estará ubicada en una 
zona industrial, por lo que no altera el paisaje de forma significativa.  
Finalmente, las emisiones de olores son nulas, al igual que la contaminación acústica. En 
cuanto a las emisiones de gases contaminantes en la atmosfera, en todo caso estarán 
relacionados indirectamente en el consumo de energía eléctrica según el proceso de 
obtención de ésta. Aún así, el ahorro energético que supone la NF respecto otras técnicas de 
potabilización resulta en conjunto un impacto medioambiental positivo.  
En conclusión, puede afirmarse que el impacto medioambiental negativo que supone la 
construcción y ejecución de la planta de NF es prácticamente insignificante, y de aún menor 
importancia teniendo en cuenta el ahorro energético en el abastecimiento de agua potable 
para la población preservando al mismo tiempo los recursos hídricos.   
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Conclusiones 
 
En la actualidad, muchos recursos de agua dulce como las aguas superficiales y subterráneas 
han sido contaminados. En particular, el río Llobregat presenta altos niveles de salinidad, de  
nitratos y pesticidas entre otros, los cuales no es posible reducir a los niveles que marca la 
legislación mediante los tratamientos convencionales (Coagulación. desinfección, filtración …) 
Las tecnologías de membrana han estado mejorando, permitiendo incrementos significativos 
en la producción de agua potable y ahorro de costes, además de conseguir una agua cuyas 
características se adaptan a una normativa  cambiante cada vez más estricta. Esta variabilidad 
en el agua de origen y a su vez en el agua potable  provoca la ausencia de tratamientos 
normalizados, y esto hace difícil una elección económico-ambiental óptima para producir agua 
potable. 
Las características de los tres procesos de membrana revisados a nivel técnico y económico 
se muestran a continuación: 
- Las membranas de OI consiguen desechos altos de sal (> 90%) y son capaces de 
eliminar altas concentraciones de dureza consiguiendo factores de rechazo altos (>95%) Sin 
embargo, las incrustaciones en la membrana (fouling) necesitan ser resueltas para alcanzar 
mejores rendimientos. Los compuestos inorgánicos como los nitratos son eliminados muy 
eficazmente. Las membranas de OI también sirven como barreras totales para cualquier tipo 
de microorganismos. Respecto a la eliminación de la NOM, los pesticidas y otros 
microcontaminantes orgánicos, las membranas de OI son menos utilizadas que otras 
tecnologías de membrana debido a su  incidencia en el fouling. Las desventajas principales 
son un consumo de energía elevado respecto otras tecnologías de membrana como la NF y  
las bajas tasas de recuperación de agua, hecho que se explica por la alta densidad de las 
membranas y consecuentemente una  permeabilidad  más lenta.  
- La NF trabaja a menor presión que la OI, y por tanto con menor consumo de energía  
obteniendo el respeto medioambiental. Es implementada para la desalinización en lugar de la 
OI, cuando la eliminación requerida de iones monovalentes no es muy alta. Por otra parte, 
puede trabajar de forma selectiva en la eliminación de iones divalentes. Por ello, la NF ha sido 
ampliamente utilizada en procesos de ablandamiento con valores de rechazo del 70 - 99%, 
pero al igual que la OI con problemas de fouling a hacer frente. Las membranas de NF 
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pueden eliminar eficazmente la NOM llegando al 80 - 98% de desechos. Para la eliminación 
de pesticidas, otros microcontaminantes y contaminantes microbiológicos también resultó 
eficaz. El estudio económico demostró  el ahorro en los costes de operación  con semejantes 
costos de inversión respecto la OI, concluyendo una posible implementación en la ETAP de 
SJD en lugar del actual proceso de OI. Además representaría el ahorro de la etapa de 
remineralización. 
- La EDR es utilizada principalmente para eliminar salinidad del agua con bajas 
concentraciones de sal (menos de 5,000 ppm) porque es más económica que otras 
tecnologías de membrana. La desalinización de concentraciones más altas (>30.000 ppm) 
también puede ser alcanzada. La alta eficiencia de eliminación y las tasas de recuperación 
elevadas del EDR a diferentes escalas, muestran la viabilidad de los procesos de 
ablandamiento. Los nitratos pueden ser bien eliminados. El Fouling está minimizado en 
comparación con los procesos de membrana impulsados por presión. Sus principales 
inconvenientes son los altos costes de inversión, y la no eliminación de contaminantes 
orgánicos y compuestos microbiológicos, aunque los costes de mantenimiento son inferiores 
que en los procesos impulsados por presión.  
A pesar de las ventajas que ha mostrado a nivel técnico y económico la NF, a diferencia de 
otras tecnologías de membrana impulsadas por presión como la OI, los mecanismos 
responsables del rechazo de componentes no son conocidos o están pobremente estudiados, 
de forma que las observaciones experimentales no pueden ser en muchas ocasiones 
contadas ni siquiera a nivel cualitativo. Evidentemente, los aspectos químicos juegan un papel 
importante y estos en muy pocas ocasiones se han incluido en los modelos que se utilizan 
habitualmente para el diseño de muchas aplicaciones a escala industrial mediante NF. Por 
ello, se están desarrollando nuevos modelos en el camino de describir el comportamiento de 
especies cargadas en membranas de NF, teniendo en cuenta los efectos de campo eléctrico y 
la concentración de polarización en el ámbito del modelo de solución – difusión  como el 
modelo SDFM , Solution Difusion Film Model, utilizado para  modelizar los resultados 
experimentales obtenidos con las sales de estudio, NaCl y MgCl2, para la membrana plana 
NF270. Se obtuvo que los resultados  se ajustan al modelo SDFM, pudiendo obtener la 
permeabilidad de difusión del soluto a través de la membrana así como la permeabilidad del 
soluto en la capa de polarización.  
En conclusión, es necesario el futuro estudio del comportamiento de las membranas de NF a 
fin de obtener un modelo de transporte que haga posible la implementación de esta técnica  
económica, eficiente y respetuosa con el medio ambiente.  
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Anexos  
A. Cálculo de la Conductividad – Sólidos disueltos totales 
Se ha encontrado que existe una correlación directa entre conductividad y concentración de 
sólidos disueltos (TDS)  para cuerpos de agua dulce y salobres. Dicha correlación no se 
extiende a ambientes "hipersalinos" (salinidad > 5%), donde la conductividad es afectada 
por la composición específica de iones presentes en el agua, ya que las diferentes especies 
iónicas presentan niveles de conductancia específica diferentes (UPR: Manual de Biología). 
Para los ambientes de agua dulce y salobres, como es nuestro caso de estudio, se puede 
utilizar la siguiente expresión : 
TDScK =⋅
 
Donde:  K= Conductividad expresada en dS/m 
  TDS= Sólidos Disueltos Totales expresado en mg/l 
 c= coeficiente de correlación(establecido a una temperatura estándar) 
Los valores de c  pueden ser: 
c=640 para la mayoria de las aguas 
c=735 para aguas mezcladas  
c= 800 para aguas con conductividad> 5000µS/cm 
 
 
 
 
 
 
Pág. 114  Memoria 
 
 
B. Eliminación de compuestos mediante NF y OI 
  B.1. Eliminación de  Metales Pesados  
El cadmio  (Cd2 +) es uno de los principales contaminantes tóxicos generados por las 
actividades industriales y se han usado varios métodos para su eliminarlo de las aguas 
residuales creadas por estas industrias. (G.T Ballet  et al,. 2004) investigó  la eliminación de 
los iones Cd2 +  de efluentes acuosos a través de un proceso de membrana de nanofiltración. 
La retención fue estudiada en función de la naturaleza del contraión, la fuerza iónica y el pH. 
Concluyeron que el rechazo de cadmio y el flujo dependen del pH. Los resultados mostraron 
que laNF es un método muy prometedor para el tratamiento de corriente ácidas cargadas con 
cadmio.
 
Otro efecto importante asociado a la industrialización y la urbanización son las emisiones 
contaminantes de zinc (Zn2 +) y sus aleaciones que se utilizan sobre todo en ingeniería 
mecánica y construcción. (N.B Frare’s  et al., 2005) obtuvo  resultados con membranas de NF 
que  han demostrado que los iones Zn2 + aumentan la retención con el aumento de  presión y 
alcanzan un máximo del 90%, lo que varía ligeramente con la concentración. Estos valores de 
retención observados para de zinc se han sido muy superiores que los obtenidos con la 
retención de cobre  o cadmio que son del 40 %. 
 B.2. Eliminación del Arsénico (As)  
El arsénico se encuentra ampliamente distribuido en la naturaleza en el aire, el agua y el 
suelo. La exposición aguda y crónica al arsénico a través del agua potable ha sido reportada 
en muchos países, especialmente Argentina, Bangladesh, India, México, Mongolia, Tailandia y 
Taiwán, donde una gran proporción de agua subterránea está contaminada con arsénico a 
niveles de 100 a más de 2.000 microgramos por litro (ppb). (R.Y Ning et al.,  2002) apuntó 
especialmente a la promesa de la  RO como una forma práctica de purificación del agua 
salobre. Concluyó que el arsénico en los estados de oxidación de alta frecuencia (V) es 
eliminado por ósmosis inversa muy eficazmente, y en menor medida el Arsenio ( III) debido a 
la carga iónica.  Recientemente, (J.J.Litter et al., 2010)  examinaron los posibles tratamientos 
para eliminar el arsénico del  agua en América Latina. La revisión muestra las ventajas y 
desventajas de los procesos de membrana impulsados por presión   (BWRO y NF) en la 
remoción de arsénico.  Los procesos de membrana son útiles a gran escala o aplicados a nivel 
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particular en domicilios, con un mínimo de costes de operación y mantenimiento. Para los 
grandes flujos de agua se requieren varias unidades. Ambas membranas son muy eficaces en 
eliminar As (V) a bajas concentraciones y en presencia de otros iones, y en el tratamiento de 
aguas con alto contenido en TDS. Sin embargo, estos sistemas no funcionan tan bien en la 
eliminación de As (III)  o a elevadas concentraciones de arsénico. Además se logran  tasas de 
recuperación de agua muy bajas (10-20%) y los valores de rechazo son de 20-25%. Varias 
plantas BWRO se han instalado recientemente en Argentina. (Y J. Yoon et al., 2009) empleó 
un modelo a escala del sistema de filtración de flujo transversal de hoja plana  para  
determinar el rechazo de iones tóxicos  y el flujo de permeado de las soluciones de cromado, 
arsenato, y perclorato (aproximadamente, 100 mg / l para cada anión) con una membrana de 
RO y dos membranas de NF . Los experimentos se llevaron a cabo a diferentes  pH y 
conductividades. El rechazo de los iones a través  de las membranas aumentaba con el 
incremento de pH de la solución debido a  la carga cada vez más negativa de la membrana 
con las disoluciones sintéticas. Los valores de rechazo alcanzados son superiores al 90% para 
 RO y entre el 25 y 95% para la NF. Por el contrario, el rechazo de los iones a través de las 
membranas disminuye con el aumento de conductividad de la solución debido a la carga de la 
membrana cada vez menos negativa. Para las aguas naturales de la membrana de RO con un 
tamaño de poro pequeño (0,34 nm) había un rechazo significativamente superior al 90%, 
mientras que para las membranas de NF era significativamente menor (11-56%) con un 
tamaño de poro relativamente grande (0,44 nm), lo que indica que la exclusión de tamaño, al 
menos es parcialmente responsable del rechazo. 
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C.  Parámetros de calidad del agua potable según el tipo de 
agua de origen 
Los niveles de calidad de las aguas superficiales destinadas a la producción de agua potable 
que fijen los Planes Hidrológicos, no podrán ser menos estrictos que los que figuran en la 
tabla siguiente para los distintos tipos de calidad figurados en el apartado anterior, salvo que 
se prevea un tratamiento especial que las haga potables. 
   
PARÁMETRO UNIDAD TIPO A1 TIPO A2 TIPO A3 
pH - (6,5 - 8,5) (5,5 - 9) (5,5 - 9) 
Color Escala P1 20 100 200 
Sólidos en suspensión mg/l (25) - - 
Temperatura ºC 25 25 25 
Conductividad a 20ºC µS/cm (1000) (1000) (1000) 
Nitratos* mg/l NO3 50 50 50 
Fluoruros mg/l F 1,5 (1,7) (1,7) 
Hierro disuelto mg/l Fe 0,3 2 (1) 
Manganeso mg/l Mn (0,05) (0,1) (1) 
Cobre mg/l Cu 0,05 (0,05) (1) 
Cinc mg/l Zn 3 5 5 
Boro mg/l B (1) (1) (1) 
Arsénico mg/l As 0,05 0,05 0,1 
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Cadmio mg/l Cd 0,005 0,005 0,005 
Cromo total mg/l Cr 0,05 0,05 0,05 
Plomo mg/l Pb 0,05 0,05 0,05 
Selenio mg/l Se 0,01 0,01 0,01 
Mercurio mg/l Hg 0,001 0,001 0,001 
Bario mg/l Ba 0,1 1 1 
Cianuros mg/l CN 0,05 0,05 0,05 
Sulfatos** mg/l SO4 250 250 250 
Cloruro** mg/l Cl (200) (200) (200) 
Detergentes mg/t 
(laurilsulfato) 
(0,2) (0,2) (0,5) 
Fosfatos* mg/l P2 O5 (0,4) (0,7) (0,7) 
Fenoles mg/l C6 H5 
OH 
0,001 0,005 0,1 
Hidrocarburos disueltos o 
emulsionados (tras 
extracción en éter de 
petróleo) 
 
mg/l 0,05 0,2 1 
Carburos aromáticos 
policiclicos 
mg/l 0,0002 0,0002 0,001 
Plaguicidas totales mg/l 0,001 0,0025 0,005 
DQO mg/l O2 - - (30) 
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Oxígeno disuelto % satur (>70) (> 50) (> 30) 
DBO5 mg/l O2 (< 3) (< 5) (< 7) 
Nitrogeno Kejeldahl mg/l N (1) (2) (3) 
Amoníaco mg/l NH4 (0,05) 1,5 4 
Sustancias extraíbles con 
cloroformo 
mg/l SEC (0,1) (0,2) (0,5) 
Coliformes totales 37ºC /100 ml (50) (5000) (50000) 
Coliformes fecales /100 ml (20) (2000) (20000) 
Estreptococos fecales /100 ml (20) (1000) (10000) 
Salmonellas - Ausente en 5000ml Ausente en 
1000ml 
- 
 
Nota: 
-
 Las cifras entre paréntesis se tomarán como valores indicativos deseables con 
carácter provisional. 
-
 • En lagos pocos profundos de lenta renovación. 
-
 •• Salvo que no existan aguas más aptas para el consumo. 
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D.  Especificaciones de  los elementos del sistema de 
Nanofiltración  
A continuación se muestran las tablas con las especificaciones para cada dispositivo del 
sistema experimental de Nanofiltración utilizado. 
D.1. Especificaciones del módulo de membrana plana 
La Figura D.1  ilustra el módulo de membrana plana utilizado, GE Osmonics  SEPA® CF II 
membrane element cell. También se observan los manómetros de la alimentación y el 
permeado. 
 
Figura D.1: Módulo de membrana plana 
• Parámetros de operación:  
 
Area efectiva de la membrana --------------------------------140cm2 
Volumen Hold-up -------------------------------------------------70ml 
Presión máxima 316SS cuerpo de la célula ---------------69 bares 
Temperatura máxima 316SS cuerpo de la célula --------177ºC 
Rango de pH -------------------------dependiendo de la membrana 
Velocidad superficial ---------------variable según la tabla  
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• Materiales de construcción:  
 
Cuerpo celda  -----------------------------------------316 Stainless Steel 
Holder --------------------------------------------------Aluminio anodizado 
Válvula control del flujo de concentrado -------316 Stainless Steel 
O-rings---------------------------------------------------------------------Viton 
Regulador de presión--------------------------------316 Stainless Steel 
 
• Conexiones: 
 
Alimentación y concentrado -----------------------------1/4-inch FNPT 
permeado ----------------------------------------------------1/8-inch FNPT  
Hidráulico puerto por pistón -----------------------------1/4-inch FNPT 
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• Dimensiones 
 
Cuerpo de la celda ---------------------------------6.5 x 8.38 x 2.04 cm 
Holder --------------------------------------------------------20 x 28 x 20cm  
Shim -------------------------------------------------------------14.6 x 9.5cm 
Feed Spacer ---------------------------------------------------14.6 x 9.5cm 
Membrana ----------------------------------------------------19.1 x 14.0cm 
Permeate Carrier  --------------------------------------------14.6 x 9.5cm 
 
D.2. Especificaciones de la Bomba de diafragma 
La Figura D.2  ilustra la bomba D/G-10-X: 
 
 
Figura D.2: Bomba D/G-10-X. 
 
Capacidad a la máxima presión 
Caudal = 29 l/min                  velocidad de la bomba = 1450 rpm 
Pág. 122  Memoria 
 
Presión máxima 
Parte metálica  ------------------------------------------------------70 bares 
Parte no metálica---------------------------------------------------17 bares  
Temperatura máxima 
Parte metálica  ---------------------------------------------------------71 ºC 
Parte no metálica-------------------------------------------------------49 ºC  
 
D.3. Especificaciones del Variador de frecuencia  
La Figura D.3  ilustra el variador de frecuencia: 
 
Figura D.3: Variador de frecuencia 
 
Voltaje /frecuencia nominal --------------------------monofásico/trifásico 380-480V; 50-60 Hz 
Tolerancia a la tensión-------------------------------------------------------------------------------±10% 
Tolerancia a la frecuencia  ---------------------------------------------------------------------------±5% 
Potencia de salida máxima del motor ---------------------------------------------------------3,7 kW 
Corriente de salida nominal ------------------------------------------------------------------------8,2 A 
Frecuencia de salida  -------------------------------------------------------------------------0,1-600 Hz 
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D.4. Especificaciones del Multímetro 
La Figura D.4  ilustra el multímetro: 
 
Figura D.4: Multímetro 
• Escalas de medida: 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Circuito de pH 
pH -2.00….16.00 
mV ±2000 
Temperatura, -20….150ºC 
Circuito de conductividad 
CE, 0.1µS/cm…800mS/cm 
Sal, 5mg/l…278g/l NaCl 
T.D.S., 0…100 g/l 
Resistividad, 5Ω….100MΩ 
Temperatura, -20….150ºC 
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D.5. Especificaciones del Caudalímetro   
La Figura D.5  ilustra el caudalímetro. 
 
 
Figura D.5: Caudalímetro  
Intervalo de medición  ------------------------------------------------------------ 0.3-10 m/s 
Intervalo de caudal  ----------------------------------------------------a partir de 0.5 l/min 
Error de medición-------------≤± 0.5% de la escala completa + 2.5% de la lectura 
Linealidad------------------------------------≤± 0.5% de la escala completa ( a 10m/s) 
Reproducibilidad-----------------------------------------------------------0.4%de la lectura 
 
D.6. Especificaciones del Baño termostático  
La Figura D.6  ilustra el baño termostático: 
 
Figura D.6: Baño termostático 
 
Procesos de potabilización de aguas salobres mediante tecnologías de membrana Pág. 125 
 
Rango de regulación   --------------------------------- ---------------------- de 0 a 100ºC 
Estabilidad  -------------------------------------------------------------------------------±0.1ºC 
Homogeneidad---------------------------------------------------------------------------±0.1ºC 
Error de consigna---------------------------------------------±0.25ºC(20ºC de consigna) 
Resolución---------------------------------------------------------------------------------±0.1ºC 
Presión bomba----------------------------------------------------------------------0.15 bares 
Caudal bomba---------------------------------------------------------------------------12 l/min 
Potencia-----------------------------------------------------------------------------------3/8 HP 
Consumo---------------------------------------------------------------------------------1460 W 
 
D.7. Especificaciones de la membrana de Nanofiltración NF270  
 
Material  ------------------------------------------------------------------------------- poliamida 
Temperatura máxima de operación  ------------------------------------------------- 45ºC 
Presión máxima de operación  ---------------------------------------------------- 41bares 
Caída máxima de presión---------------------------------------------------------------- 1bar 
Rango de pH ( operación en continuo)-----------------------------------------------3 -10 
Rango de pH ( limpieza espacio corto de tiempo)---------------------------------1 -12 
Flujo de alimentación máximo-----------------------------------------------------265 l/min 
Tolerancia al cloro libre-------------------------------------------------------------< 0,1ppm 
Máximo índice de la densidad de sedimentos en la alimentación ------------SDI5 
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E. Introducción de la membrana al módulo 
Para entender el montaje de la membrana en el módulo, se muestran las partes de las que 
consta dicho módulo en la  Figura E.1: 
 
Figura E.1: partes de las cuales consta el módulo de NF 
 
El montaje del módulo se hace siguiendo los  pasos que se destallan a continuación: 
- Se ponen las juntas tóricas en las cavidades correspondientes humedeciéndolas con 
agua o la solución que se va a estudiar. Si  las juntas quedan arrugadas o mal colocadas en la 
cavidad se pueden producir fugas y éstas  se pueden romper cuando el sistema esté 
funcionando. 
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- Se coloca el shim al fondo de la cavidad 
- A continuación se coloca el feed spacer en la cavidad central del cuerpo de la celda. 
Se debe  asegurar que queda liso y centrado. 
- El siguiente paso es la instalación de la membrana teniendo en cuenta que la parte 
activa que se identifica porque brilla, mira hacia  el feed spacer. Es importante que la 
colocación de la membrana se haga vigilando que quede completamente plana, sin ninguna 
arruga, ya que esto podría producir la deformación o incluso su rotura con la posterior 
aplicación de presión. En la colocación de la membrana se tienen que humedecer todas las 
partes del módulo. 
- Encima de la membrana se coloca el permeate carrier humedeciéndolo con agua o la 
solución que se va a estudiar y la tensión superficial del agua ayudará a poner el permeate 
carrier en su lugar. 
- Finalmente puede cerrarse el cuerpo de la celda con la tapa superior. 
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